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Introduction
La production de grands intermédiaires pour la chimie, pouvant se substituer à ceux issus
de la pétrochimie, est un domaine en plein essor. En effet, il devient nécessaire aujourd’hui
de trouver des alternatives durables au carbone d’origine fossile et de concevoir des procédés
respectueux de leur environnement pour produire ces molécules d’intérêts.
Pour répondre à cette demande, la matière première la plus convoitée aujourd’hui est la
matière organique d’origine végétale, plus connue sous le nom de biomasse lignocellulosique.
Produite grâce à la photosynthèse, la biomasse est un matériau composite constitué de
molécules organiques (lignocellulose), de minéraux et d’eau. La lignocellulose constitue la
paroi des cellules végétales et est composée de trois biopolymères reliés entre eux par des
liaisons hydrogène et covalentes : la cellulose, les hémicelluloses et la lignine. Grâce à sa grande
disponibilité, son carbone renouvelable et sa non-compétitivité avec les ressources alimentaires,
la recherche sur la valorisation de la biomasse lignocellulosique est en développement et
connaît aujourd’hui des concrétisations industrielles prometteuses, ouvrant ainsi l’ère des
produits bio-sourcés issus des bioraffineries.
Les procédés de fractionnement de la biomasse permettent de synthétiser ces intermédiaires
chimiques, appelés molécules plateforme. Parmi ceux-ci, présent dans le top 10 des produits
bio-sourcés dans une étude du DoE (US Department of Energy) en 2004 [1] puis en 2010
[2], le 5-hydroxymethylfurfural (HMF) a un fort potentiel. Obtenu par transformation
du fructose, le HMF est un intermédiaire à forte valeur ajoutée. Il peut être transformé
par hydrogénation en 2,5-diméthylfurane, un biocarburant de substitution à l’éthanol, et
en 2,5-bis(hydroxyméthyl)furane (BHMF), un monomère pour la synthèse de polymères
biodégradables aux fonctions auto-cicatrisantes [3]. De plus, l’oxydation du HMF permet
d’obtenir l’acide 2,5-furanedicarboxylique (FDCA), substitut de l’acide téréphtalique et
monomère de choix dans la synthèse d’un polyester 100 % biosourcé, le polyéthylène furanoate
(PEF). Enfin le HMF est le précurseur de l’acide lévulinique, attractif lui aussi comme
molécule plateforme. Actuellement, la matière première utilisée pour la synthèse du HMF
n’est pas d’origine lignocellulosique mais est constituée de sucres (glucose ou fructose) pouvant
rentrer en compétition avec une utilisation alimentaire. De plus, le HMF est difficile à isoler et
les étapes de post-traitement sont souvent énergivores (recyclage du catalyseur, distillation,
extraction liquide-liquide,...).
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Afin de valoriser les composants de la biomasse, les bioraffineries actuelles utilisent des
procédés multi-étapes qui font appel à des traitements à haute température (> 150 °C), en
utilisant des solvants organiques et en présence de différents catalyseurs. Dans un contexte
de chimie verte, les procédés et technologies appliquées à la valorisation de la biomasse se
doivent d’être adaptés d’un point de vue environnemental et économique. Ainsi, des recherches
récentes sur l’utilisation de systèmes diphasiques CO2-H2O à haute pression pour remplacer
les solvants organiques, permettent-elles d’envisager des procédés efficaces et respectueux de
leur environnement [4]. En effet, tout comme l’eau, le CO2 a des propriétés de solvant vert :
c’est une molécule abondante, non polluante, non toxique, non inflammable et peu chère.
Couplée en milieu diphasique avec l’eau à haute pression, nous verrons dans ce travail de thèse
que le CO2 peut jouer le rôle de catalyseur réversible acide pour la conversion de la biomasse
et également être un solvant d’extraction pour certaines molécules cibles. Par réversible, nous
entendons que, contrairement à un catalyseur acide conventionnel qui nécessite une opération
de neutralisation, l’acide carbonique catalyseur obtenu par dissolution du CO2 dans l’eau
disparait spontanément dès que le système est remis à pression atmosphérique.
Ces propriétés permettent donc d’entrevoir le potentiel d’un système diphasique
CO2-H2O pour la production de HMF. La synthèse du HMF à partir de biomasse
lignocellulosique doit relever plusieurs défis. En premier lieu, deux étapes réactionnelles
sont nécessaires afin de permettre l’hydrolyse de la cellulose puis la déshydratation
des hexoses (figure 1). De plus, en milieu aqueux acide à chaud, le HMF se
dégrade en sous-produits acides (acide lévulinique et acide formique) et polymérise.
Enfin, la sélectivité d’un procédé direct de transformation de la cellulose en HMF reste faible [5].
L’étude d’un procédé semi-continu de synthèse du HMF en milieu CO2-H2O couplant
réaction et extraction, sans ajout d’autre solvant ni catalyseur classique amène alors plusieurs
questions : dans quelle mesure le CO2 peut-il agir comme catalyseur acide réversible de la
conversion de la cellulose ou des sucres qui sont issus en HMF? Comment l’extraction du
HMF du milieu aqueux où il est produit peut-elle être opérée par le CO2 ? Quels moyens
expérimentaux et théoriques est-il possible de mettre en œuvre pour concevoir un procédé de
réaction extractive du HMF en milieu CO2-H2O?
Figure 1 – De la biomasse au HMF
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C’est dans ce contexte précis que s’inscrivent ces travaux de thèse. Ce travail a été initié et
soutenu par la société CIMV (Compagnie Industrielle de la Matière Végétale), spécialisée dans
le développement de la bioraffinerie lignocellulosique, dans le cadre d’une thèse CIFRE, en
collaboration avec le Laboratoire de Génie Chimique. Fruit de plus de 10 années de recherche
et de travaux de pré-industrialisation, la société CIMV a mis au point un procédé chimique
de séparation des composants de la matière végétale d’origine non alimentaire. Le procédé
de bioraffinage développé par CIMV est un procédé dit "organosolv" qui utilise des acides
organiques pour séparer les 3 principaux composants de la matière végétale lignocellulosique.
Ce procédé a été développé sur le modèle du raffinage pétrolier et permet de séparer et de
valoriser, sans dégradation ni impact sur l’environnement, les trois principaux constituants de
la matière végétale en trois produits intermédiaires destinés à l’industrie : la BiolignineTM, les
sirops de pentoses et la cellulose. De nombreux travaux de recherches ont été conduits par la
société CIMV sur ces produits en vue de leur valorisation et pour une partie, ces travaux ont
été réalisés, en collaboration avec le Laboratoire de Génie Chimique.
Au sein de Laboratoire de Génie Chimique, une équipe de recherche (Pr Jean-Stéphane
Condoret et Pr. Séverine Camy) s’intéresse à la substitution des solvants organiques par le
CO2 supercritique pour le développement de procédés propres de réaction et de séparation,
et en particulier dans le cas du traitement de matières premières d’origine naturelle (solides
ou liquides). Les études expérimentale et théorique du comportement thermodynamique des
mélanges ou solutés mis en jeu avec le CO2 à haute pression sont des outils utilisés de façon
générique dans cette équipe pour mettre en œuvre ces procédés de façon optimale. L’ensemble
des activités de l’équipe sont donc résolument tournées vers le développement de procédés
propres, et s’inscrivent dans un des axes stratégiques du laboratoire relatif aux procédés de
bioraffinerie.
Dans le cadre d’une chimie durable, la technologie du CO2 supercritique appliquée à la
valorisation de la biomasse peut ainsi nous aider à relever les défis de la synthèse du HMF. Ainsi
l’objectif principal de cette thèse est d’étudier la faisabilité d’un procédé de production
de HMF en milieu diphasique CO2-H2O, qui couplerait la synthèse du HMF et
potentiellement son extraction par le CO2 supercritique. Le schéma de principe d’un
tel procédé est présenté sur la figure 2.
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Figure 2 – Procédé de production de HMF à partir de différents substrats (fructose, glucose,
cellulose) : le CO2 supercritique (scCO2) comme catalyseur et solvant d’extraction
Ce manuscrit présente ainsi les travaux de thèse réalisés pour répondre à cet objectif et sont
développés en 5 chapitres :
— la revue de la littérature du chapitre 1 présentera l’état de l’art de la synthèse actuelle
du HMF et mettra en avant l’intérêt du système CO2-H2O pour la production sélective
du HMF,
— le matériel et les méthodes expérimentales mises en œuvre dans ces travaux de
thèse seront développées au chapitre 2,
— le chapitre 3 traitera de l’étude cinétique de la synthèse du HMF en milieu haute
pression CO2-H2O à travers l’effet du CO2 comme catalyseur réversible de
la déhydratation. Pour cela, le fructose commercial sera tout d’abord choisi comme
substrat modèle, puis l’influence de la matière première sur la sélectivité de la réaction sera
testée (fructose, glucose et cellulose commerciaux, glucose cellulosique et cellulose obtenus
par le fractionnement de la matière végétale par le procédé CIMV). La modélisation de la
cinétique de transformation du fructose en HMF en milieu diphasique CO2-H2O permettra
de prédire les conditions optimales de production sélective du HMF,
— le potentiel extractif du CO2 vis-à-vis du HMF sera développé au chapitre 4. A
cet égard, le comportement thermodynamique du mélange diphasique liquide-vapeur
CO2-H2O-HMF sera présenté, de manière expérimentale et grâce à un modèle
thermodynamique de prédiction des équilibres de phases,
— le chapitre 5 consistera en une étude préliminaire de la réaction extractive comme
perspective de ces travaux de thèse.
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Chapitre 1
Revue de la littérature
Ce chapitre présente tout d’abord le contexte scientifique dans lequel s’inscrivent ces travaux
de thèse puis développe les voies de synthèse mises en œuvre actuellement pour la production
de HMF. L’intérêt du système diphasique CO2-H2O pour remplacer les systèmes réactionnels
et extractifs existants sera présenté en fin de ce chapitre.
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1.1 Contexte de l’étude : de la biomasse au HMF
Avant de développer en détail les voies de synthèse actuelles du HMF et l’intérêt du
système diphasique CO2-H2O pour la production de HMF, nous présentons ici le contexte
de ces travaux de thèse. Comme présenté en introduction, ceux-ci s’articulent autour
de la valorisation de la cellulose, composant essentiel de la biomasse et obtenu par le
procédé de fractionnement développé par la société CIMV. La transformation chimique
considérée dans cette étude est la conversion de la cellulose et des sucres obtenus par
hydrolyse, en HMF, 5-hydroxymethylfurfural, une molécule plateforme des bioraffineries.
Les paragraphes suivants s’intéressent donc à fixer le cadre de cette étude : définition de la
biomasse, enjeux de sa valorisation chimique, description du procédé CIMV et intérêts du HMF.
Suivant sa provenance et son utilisation, le terme biomasse possède plusieurs définitions.
La loi de programmation fixant les orientations de la politique énergétique française, en accord
avec les textes européens et mondiaux, définit ainsi la biomasse (article 29 de la loi 2005-781)[6] :
"La fraction biodégradable des produits, déchets et résidus provenant de l’agriculture, y
compris les substances végétales et animales, de la sylviculture et des industries connexes ainsi
que la fraction biodégradable des déchets industriels et ménagers".
Dans le dictionnaire Larousse, la biomasse est définie ainsi :
"Masse totale de l’ensemble des êtres vivants occupant, à un moment donné, un biotope
bien défini (milieu défini par des caractéristiques physicochimiques stables et abritant une
communauté d’êtres vivants)".
Appelée également bois énergie (mais qui englobe aussi les sous-produits forestiers,
agricoles et de l’industrie papetière), la biomasse est une énergie renouvelable qualifiée
d’énergie "flux" par opposition aux énergies "stock" constituées de gisements limités de
combustibles fossiles (pétrole, charbon, gaz, uranium).
Les recherches menées dans ce projet s’intéressent à la valorisation chimique de la biomasse
d’origine végétale qui est constituée de matériaux lignocellulosiques. Pour cette raison, il est
commun de retrouver le terme de biomasse lignocellulosique dans la littérature. La plupart du
temps, la biomasse est simplement disponible et n’attend qu’à être valorisée. C’est le cas des
déchets de sites industriels et d’exploitation forestière (branches, souches) mais également des
sous-produits de l’activité agricole comme les pailles et bagasses. Dans un second temps, la
biomasse peut être produite volontairement autour de filières agricoles ou forestières dédiées.
1.1.1 Composition chimique de la biomasse
La biomasse lignocellulosique est produite grâce à la photosynthèse. Du point de vue
chimique, la biomasse est un matériau composite contenant des molécules organiques
(lignocellulose), des minéraux et de l’eau. La lignocellulose constitue la paroi des cellules
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végétales et est composée de trois biopolymères reliés entre eux par des liaisons hydrogène et
covalentes : la cellulose, les hémicelluloses et la lignine [7]. Selon le type de biomasse utilisée
(résidus agricoles, déchets forestiers), la composition chimique peut varier [8], à savoir :
— la cellulose : 30 à 50 % en masse
— les hémicelluloses : 20 à 40 % en masse
— la lignine : 15 à 30 % en masse
Figure 1.1 – Structure de la matière lignocellulosique, adapté de Fu et al.[7].
La cellulose La cellulose est un polymère linéaire uniquement constitué d’unités de
D-anhydroglucopyranose reliées entre elles par des liaisons glycosidiques β-1-4. Le dimère
cellobiose est le motif de répétition. La cellulose possède une structure cristalline très stable et
une grande rigidité du fait de la conformation chaise des unités de β-D-glucose, des liaisons
hydrogène intra et intermoléculaires, des liaisons covalentes et des forces de van der Waals.
Ces interactions donnent à la cellulose une structure en feuillets empilés qui forment les
micro-fibrilles présentées par la figure 1.1. C’est la matière de base pour fabriquer la pâte à
papier et pour la chimie du glucose lignocellulosique.
Les hémicelluloses Les hémicelluloses sont un groupe de polymères hétérogènes constitué
de plusieurs pentoses comme le D-xylose et le L-arabinose et de certains hexoses comme le
D-glucose, le D-mannose et le D-galactose. Le xylan, un polymère de xylose, est le principal
composant hémicellulosique de la paroi cellulaire du bois feuillu. Les hémicelluloses se tiennent
à la surface des microfibrilles de cellulose et se lient à la cellulose par liaisons hydrogène. Le
rôle biologique le plus important des hémicelluloses est leur contribution au renforcement de la
paroi cellulaire par interaction avec la cellulose et la lignine.
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La lignine La lignine est un polymère phénolique régulier et non pas un sucre. Elle confère
à la paroi des cellules végétales sa dureté et son imperméabilité. Elle est synthétisée lors
de la polymérisation oxydante de trois monolignols : l’alcool para-coumarylique (unité
p-hydroxyphényle, notée H), l’alcool coniférylique (unité guaiacyle, notée G) et l’alcool
sinapylique (unité syringyle, notée S). La proportion de ces alcools varie selon les végétaux, ce
qui fait de la lignine une molécule spécifique à chaque type de plante. La polymérisation donne
naissance à de nombreuses liaisons entre les noyaux aromatiques. La lignine est ainsi composée
d’alcools aliphatiques et phénoliques estérifiés, d’éthers aromatiques, de quinones et d’acides
carboxyliques aliphatiques et aromatiques. Elle est hydrophobe et s’insère dans la matrice
végétale dans les espaces libres entre les microfibrilles de cellulose et les hémicelluloses [9].
En fonction du biopolymère choisi pour la production de molécules cibles, l’abondance
relative de cellulose, hémicelluloses et lignine sera un facteur clé. La composition et la
structure des matériaux lignocellulosiques a également un impact sur la conception des
procédés de raffinage de la matière végétale. En effet, la première étape d’un procédé d’une
bioraffinerie est le prétraitement (mécanique, thermochimique, biologique). La biomasse
lignocellulosique est connue pour être récalcitrante : les fortes liaisons entre ses composants, le
rôle protecteur de la lignine et la cristallinité de la cellulose font de la biomasse une matière
première difficile à opérer. Le prétraitement permet ainsi de déconstruire la matière pour
faciliter les étapes suivantes (purification, hydrolyse).
1.1.2 La valorisation chimique, une valeur ajoutée
Les recherches scientifiques sur la composition et la transformation chimique de la matière
lignocellulosique ont permis d’étendre le domaine d’application de la biomasse, initialement
tournée vers la valorisation énergétique. En effet, l’Homme utilise la biomasse depuis la
préhistoire comme source d’énergie pour se chauffer, cuire des aliments et s’éclairer. Depuis,
il a mis au point des technologies qui permettent d’utiliser efficacement la biomasse pour
produire de la chaleur, de l’électricité et du carburant.
Depuis plusieurs années, les politiques environnementales européennes ont mis l’accent sur
l’importance d’augmenter la part des énergies renouvelables pour lutter contre le changement
climatique. L’objectif pour l’horizon 2030 qu’à pris l’Union Européenne est de porter la part
des énergies renouvelables à au moins 27 % de la consommation totale d’énergie et la France
s’est donné l’objectif de 32 %. En particulier, la biomasse énergie représente plus de 60 % de
la production d’énergie renouvelable finale en France [10]. Le fort potentiel français en termes
de production agricole (premier potentiel agricole européen d’après le Ministère de l’écologie,
du développement durable et de l’énergie) et forestière (troisième potentiel forestier européen)
créé un gisement conséquent pour la filière biomasse.
La valorisation par voie chimique, c’est-à-dire par la transformation des composants de la
matière lignocellulosique, constitue ainsi une valeur ajoutée pour la filière biomasse car elle
agrandit son portefeuille d’applications. Grâce à des méthodes d’extraction, de fermentation,
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de séparation, de séchage, d’hydrolyse,... les composants de la matière végétale sont séparés
puis transformés en produits dérivés. Regroupées dans l’industrie des biotechnologies blanches,
ces méthodes illustrent la transition progressive du système industriel actuel reposant sur les
matières premières fossiles vers les matières biologiques renouvelables.
La valorisation chimique de la biomasse peut être considérée de façons différentes :
— utiliser la biomasse comme matière première pour synthétiser les mêmes produits dérivés
du pétrole (matières plastiques, colles, carburants...),
— synthétiser à partir de la biomasse de nouveaux produits dont les applications sont
innovantes ou semblables à celles que nous connaissons aujourd’hui.
Dans ces deux cas, le remplacement de la matière première est une première étape dans
la conversion durable de nos industries. Pour autant, l’analyse du cycle de vie de ces
bioproduits traditionnels et innovants doit être établie. En effet, la gestion des produits après
usage pose souvent question (gestion des déchets, rejets de gaz et particules dans l’atmosphère).
Consciente de l’enjeu technologique pour extraire les composants de la matière végétale, la
société CIMV a mis au point une technologie innovante permettant de valoriser la cellulose, les
hémicelluloses et la lignine en limitant leur dégradation. Afin de mieux comprendre l’origine des
deux substrats considérés dans ces travaux de thèse (cellulose et glucose issu de son hydrolyse)
et d’appréhender les problématiques liées à leur utilisation, les étapes du procédé CIMV sont
décrites dans le paragraphe suivant.
1.1.3 Le procédé CIMV
Le procédé CIMV est un procédé chimique de fractionnement sans dégradation de la
biomasse en ses trois constituants majeurs (cellulose, hemicelluloses et lignine). C’est un
procédé de type organosolve qui utilise un mélange d’acide acétique, d’acide formique et d’eau
[11–13]. Il exploite les pailles de céréales, la bagasse de canne à sucre, la tige de maïs ainsi que
des plantes à fibres, mais peut également s’appliquer au bois feuillu. Les étapes du procédé
CIMV sont présentées sur la figure 1.2. La première étape d’extraction, menée à pression
atmosphérique et à 105 °C, permet d’extraire la lignine et les hémicelluloses partiellement
hydrolysées en milieu acide organique. Après filtration du milieu réactionnel, la fraction solide
(cellulose) est séparée de la fraction liquide (lignine et hémicelluloses solubilisées dans le
milieu acide organique). La lignine est ensuite séparée de la fraction pentose (hémicelluloses)
grâce à une étape de précipitation en milieu aqueux.
En ce qui concerne la cellulose, plusieurs opérations de purification sont ensuite mises
en œuvre. La fraction cellulose est tout d’abord traitée par des peracides organiques afin
d’éliminer la lignine résiduelle. Une dernière étape de traitement alcalin suivi d’un lavage
permet d’une part de purifier la cellulose, et d’obtenir des fibres de morphologie adaptée
à l’hydrolyse enzymatique d’autre part (la morphologie obtenue permet une meilleure
accessibilité des fibres aux enzymes). La fraction cellulosique qui en résulte est constituée d’au
moins 92 % de glucane, moins de 2 % de lignine.
19
1.1. CONTEXTE DE L’ÉTUDE : DE LA BIOMASSE AU HMF
Figure 1.2 – Les différentes étapes du procédé CIMV.
Le procédé CIMV utilise la catalyse enzymatique pour hydrolyser la cellulose en glucose
sous l’action de cellulases du Trichoderma reesei (champignons filamenteux). L’action de ces
enzymes est influencée par de nombreux facteurs, comme par exemple la forte cristallinité de
la cellulose, la présence de lignine résiduelle inhibitrice dans la pâte de cellulose, ou encore
les produits de dégradation des sucres comme le HMF et le furfural. Compte tenu du mode
d’obtention de la fraction cellulose et de sa pureté, le rendement d’hydrolyse est quasi total.
Cependant la fraction cellulose contient également des pentoses, en particulier du xylose,
dont la concentration varie entre 4 et 12 % et un résidu acide issu du potentiel acétique de
la plante, libéré lors de l’hydrolyse. Lors de l’utilisation de produits issus du fractionnement
de la biomasse par le procédé CIMV pour la synthèse du HMF, il serait donc intéressant de
considérer l’influence de la présence de xylose (qui pourrait entraîner la formation de furfural)
et d’acide résiduel (qui pourrait jouer le rôle de catalyseur).
Depuis la construction en 2006 d’une unité pilote, la société CIMV a mené avec succès de
nombreuses campagnes d’essais, en collaboration avec des utilisateurs potentiels de cellulose, de
lignine et de pentoses. Cette unité pilote permet de traiter 1 tonne/jour de matière sèche. Pour
une tonne de paille introduite, environ 500 kg de cellulose, 250 kg de pentoses et 250 kg de lignine
sont extraits. Premièrement basé sur le complexe agro-industriel de Bazancourt-Pomacle, l’unité
pilote CIMV est aujourd’hui présente sur le site de l’institut Pivert près de Compiègne, au cœur
de sa plateforme technologique modulaire Biogis Center.
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Les principales applications des composants essentiels de la matière végétale sont
rassemblées dans le tableau 1.1. L’intérêt de la lignine, issue du fractionnement de la biomasse
par le procédé CIMV, comme subsituant vert a été démontré notamment pour la production
de résines phénoliques [14], de films polyurethane [15] de résines époxy [16] et d’élastomères [17].
Tableau 1.1 – Principales applications des composants de la matière végétale.
Cellulose Hémicelluloses Lignine
hexoses (glucose, fructose) pentoses (xylose, arabinose) résines, colles et adhésifs
biocarburant (éthanol) biocaburants elastomères, fibres de carbone
intermédiaires chimiques intermédiares chimiques mousses polyuréthane, polyesters
papier additifs alimentation animale antioxydants
En tant que fournisseur de technologie et d’échantillons produits, la société CIMV
participe à divers programmes européens dont le but commun était de contribuer à l’essor
d’une économie verte. Un bel exemple de démonstration des nombreuses possibilités offertes
par la biomasse lignocellulosique a été le projet européen BIOCORE (2010-2014) avec
en son cœur la technologie CIMV de prétraitement sans dégradation de la biomasse. Les
résultats prometteurs de BIOCORE ont dégagé des perspectives pour l’avenir, notamment
en montrant que la construction d’une industrie compétitive sur la base d’une bioraffinerie
lignocellulosique doit offrir des opportunités de valorisation pour l’ensemble des composants
de la biomasse. Une commodité énergétique telle que l’éthanol ne peut être l’unique produit
des bioraffineries car l’éthanol a une faible valeur commerciale. En particulier, la valorisation
chimique des lignines pourrait devenir une source de revenu majeur. La transformation des
sucres cellulosiques en molécules plateformes pourrait également être une voie de valorisation
prometteuse.
C’est pourquoi, dans ce contexte de transformation des sucres cellulosiques, la production de
HMF a été envisagée. En effet, la cellulose et le glucose issu de son hydrolyse sont mis en avant
comme matières premières de choix pour la production de HMF [9]. Ainsi, afin de valoriser
les produits issus du fractionnement de la biomasse par le procédé CIMV, l’utilisation comme
substrats de la cellulose et du glucose cellulosique est-elle envisagée dans ces travaux de thèse.
Le paragraphe suivant présente les intérêts du HMF et son fort potentiel de développement.
1.1.4 Le HMF, une molécule plateforme
1.1.4.1 Historique
Le 5-hydroxymethylfurfural ou HMF est une molécule furanique. Les structures furaniques
sont des molécules chimiques dérivées du furane. Elles sont composées d’un hétérocyclique
aromatique à cinq atomes, dont un atome d’oxygène et quatre atomes de carbone (le furane)
et d’une ou plusieurs fonctions chimiques (alcool, aldéhyde, acide carboxylique) qui sont
substituées aux atomes d’hydrogène. Ces molécules sont obtenues lors de la déshydratation des
sucres et sont reconnues pour avoir un fort potentiel pour la production de produits chimiques
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dérivés, d’où leur surnom de molécules plateforme. Le furfural, le 5-hydroxyméthylfurfural
(HMF) et l’acide 2,5-furandicarboxylique (FDCA) sont les trois structures les plus rencontrées
et étudiées (tableau 1.2).
Tableau 1.2 – Structures furaniques usuelles.
Nom Furfural HMF FDCA
Formule chimique C5H4O2 C6H6O3 C6H4O5
O
O
O
O
HO
O
O
OH
O
HO
Fonctions réactives aldéhyde aldéhyde et alcool acide carboxylique
Synthèse déshydratation du xylose déshydratation du fructose oxydation du HMF
numéro CAS 98-01-1 67-47-0 3238-40-2
Ces molécules intéressent les chercheurs depuis de nombreuses années, voire même depuis
plus d’un siècle. Au début du 19ème siècle, le chimiste allemand Döbereiner décrit pour la
première fois en 1832 la préparation du furfural qu’il a obtenu par l’action combinée d’oxyde
de manganèse et d’acide sulfurique sur du sucre. Quelques années plus tard, en 1840, le
chimiste américain Emmett observe que le furfural peut être obtenu à partir de matière
végétale [18].
La synthèse du HMF est quant à elle reportée par les travaux de Düll et
Kiermayer en 1895, qui le nomment à cette époque oxymethylfurfurol. Düll travaillait alors sur
l’hydrolyse de l’inuline, un polymère de fructose. Il découvrit qu’une molécule qui ressemblait
au furfural était produite lors de la conversion du fructose par l’acide oxalique sous pression.
Kiermayer reprit ces travaux et montra que le fructose était le meilleur substrat pour la
synthèse du HMF lorsque la réaction se passait à chaud (120 °C) et en présence d’une solution
aqueuse d’acide oxalique (0,3 %) [19].
Le 20ème siècle a permis le développement de plusieurs voies de synthèse et de
transformation du furfural et du HMF. Ceci a donné lieu à de nombreuses publications, revues
et brevets. En 1948, en résumant les travaux effectués sur le furfural depuis sa découverte,
Peters déclarait que la chimie des molécules furaniques n’en était qu’à ses débuts [20].
1.1.4.2 Une molécule bio-sourcée
Depuis les années 2000, les recherches sur l’utilisation de la biomasse comme matière
première pour l’industrie chimique sont en plein essor, promouvant de ce fait le concept de
"Bioraffinerie". Sur un modèle de raffinerie pétrolière, les bioraffineries sont des complexes
industriels qui transforment la matière première biomasse en produits à plus haute valeur
ajoutée. En effet, les recherches scientifiques sur la composition et la transformation chimique
de la matière lignocellulosique ont permis d’étendre le domaine d’application de la biomasse,
initialement tournée vers la valorisation énergétique. Le fractionnement de la matière végétale
permet d’obtenir la cellulose, qui fournit par hydrolyse les sucres nécessaires à la production
de HMF [9]. Le glucose issu de l’hydrolyse de la cellulose est mis en avant comme matière
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première de choix pour la production de HMF car c’est un sucre d’origine non alimentaire, à
un coût réduit et directement utilisable en biotechnologies blanches (production de carburants
et autres molécules dérivées).
En 2004, le ministère de l’énergie américain fait réaliser une étude ayant pour objectif de
lister les molécules pouvant être dérivées de la biomasse et présentant un potentiel particulier
comme plateformes pour l’industrie chimique : "Top Value Added Chemicals From Biomass -
Volume I : Results of Screening for Potential Candidates from Sugars and Synthesis Gas" [1].
Seules les molécules issues des sucres et de gaz de synthèse avaient été prises en considération
dans cette première étude. Après plusieurs sélections sur un total de 300 molécules identifiées
au départ, une liste de 14 molécules a été établie. Ainsi a été constituée la liste des fameux
"top 10" (qui n’ont d’ailleurs jamais été au nombre de 10 !) Parmi ces molécules, l’acide
lévulinique et le FDCA sont cités, deux produits dérivés du HMF.
En 2010, Bozell et Petersen ont revisité la liste précédente à l’aide de plusieurs critères
comme l’abondance de littérature sur chaque molécule, la technologie de fabrication
applicable à des volumes importants ainsi que le potentiel de la molécule plateforme. Ils
ont mis au point une nouvelle liste de 10 candidats (molécules ou familles de molécules
comme les furanes) et ont présenté leur intérêt technologiques et les efforts restant à faire
pour leur commercialisation [2]. Les différentes molécules y sont classées en fonction de
9 critères : le tableau 1.3 ci dessous reprend celui présenté dans cet article de 2010. La
famille des furanes y prend une place importante car leur commercialisation n’est plus
un frein à leur développement : la publication de nombreux articles et brevets depuis,
notamment ceux de la société néerlandaise Avantium [21], a permis de démontrer la faisabilité
de la production industrielle de HMF et de FDCA à partir d’un grand nombre de carbohydrates.
Tableau 1.3 – Classement des furanes et de l’acide lévulinique par Bozell et Petersen en 2010 [2]
(+++ : très bon comportement vis-à-vis du critère, ++ : critère en développement,+ : critère à
développer).
Propriétés Furfural HMF FDCA acide lévulinique
Abondance récente dans la littérature +++ +++ +++ +++
Technologie applicable à d’autres produits ++ ++ + ++
Substitut direct du pétrole + + + +++
Production de volumes importants ++ + +++ ++
Molécule plateforme + ++ ++ +++
Echelle industrielle + + + +++
Produit commercial existant +++ + + +
Composé chimique de base ++ ++ + ++ +
Produit biosourcé commercial +++ + + +
Le HMF fait partie de la liste de 2010 avec le furfural et le FDCA. Le HMF en particulier
n’avait pas été cité dans la première liste de 2004 en raison de faibles rendements, sélectivités et
conversion des sucres obtenus. Les efforts effectués dans ce domaine depuis 2004 ont donc permis
de souligner le potentiel du HMF comme molécule plateforme des bioraffineries. L’importance
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du HMF comme molécule intermédiaire bio-sourcée est ainsi clairement évidente. Sa structure
multi-fonctionelle est la base de différentes transformations comme l’hydrogénation de la liaison
carbonyle C=O, du cycle furanique, l’hydrogénolyse de la liaison simple C-O, l’hydratation, la
polymérisation.[22].
1.1.4.3 Les applications du HMF
Grâce à ses deux fonctions très réactives, un alcool primaire et un aldéhyde, le HMF
est facilement transformé en un éventail très large de produits. Quelques uns sont présentés
sur la figure 1.3. Il peut être transformé par hydrogénation en 2,5-diméthylfurane, un
biocarburant de substitution à l’éthanol. Les travaux de thèse de Sara Fulignati [23] ont
montré l’intérêt de l’hydrogénation sélective du HMF en 2,5-bis(hydroxyméthyl)furane
(BHMF), où seul le groupement aldéhyde est hydrogéné, et l’hydrogénation totale
2,5-bis(hydroxyméthyl)tétrahydrofurane (BHMTHF). L’application la plus importante du
BHMF est la synthèse de polymères biodégradables utilisables dans le domaine médical grâce
à leurs fonctions auto-cicatrisantes [3].
Figure 1.3 – Les molécules dérivées du HMF, d’après van Putten et al. [18].
De plus, l’oxydation du HMF permet d’obtenir le FDCA, remplaçant vert de l’acide
téréphtalique et monomère de choix dans la synthèse d’un polyester 100 % biosourcé,
le polyéthylène furanoate (PEF). Le PEF est issu de la polymérisation du FDCA et de
l’éthylène glycol et présente de meilleures propriétés thermiques et mécaniques par rapport à
son homologue fossile, le polyéthylène téréphthalate (PET). Le FDCA peut être également
transformé en acide succinique [24] et en acide adipique [25].
Le HMF est également un intermédiaire à l’acide lévulinique obtenu par hydrolyse, séduisant
lui aussi grâce à ses propriétés de molécule plateforme [26]. Il fait aujoud’hui l’objet de quelques
développements industriels et trouve des applications dans les solvants, les plastifiants, les
parfums, les composés pharmaceutiques.
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Le HMF trouve aussi des applications dans les résines en remplaçant le formaldéhyde
dans la formulation de résines (phénoliques, urée, mélamine) [27, 28] . Comme nous l’avons
indiqué au paragraphe 1.1.3, la lignine peut être utilisée en remplacement du phénol dans la
synthèse de résines phénoliques. Par conséquent, il est intéressant de souligner ici le potentiel
de développement de résines durables à base de lignine-HMF, 100 % d’origine lignocellulosique.
Enfin, dans le domaine pharmaceutique [29], le HMF pourrait améliorer l’apport en
oxygène aux tissus et permmettrait ainsi de lutter contre le stress oxydatif. Il pourrait
aussi se lier aux amines libres et à l’ammoniac et permettrait leur élimination directe dans
les processus métaboliques. Enfin, en consommant l’oxygène singulet, la présence de HMF
permettrait d’éviter la formation de peroxydes dangereux.
1.1.4.4 Le marché du HMF
Selon une étude récente, le marché mondial du HMF devrait atteindre environ 61 millions
USD en 2024 contre 56 millions USD en 2019 [30]. Le prix actuel du 5-HMF est estimé entre
500 et 1500 USD/kg, soit 3 ordres de grandeur plus élevés que le prix de ses analogues
chimiques d’origine fossile actuellement utilisés [31]. Un prix d’environ 1 USD/kg serait
économiquement acceptable. Mais ces chiffres montrent que le HMF est un intermédiaire à
forte valeur ajoutée.
Quelques entreprises ont misé sur le potentiel du HMF et de ses dérivés et développent
aujourd’hui des procédés à partir de glucose ou de fructose (provenant de ressources non
lignocellulosiques). L’Europe possède la plus grande quantité d’exportation mondiale et le
plus grand nombre de fabricants sur le marché du HMF, tandis que la Chine est le deuxième
marché en volume de ventes de HMF en 2017. Ceci est principalement du à la société AVA
Biochem qui se place en première position et tire le meilleur profit depuis 2016, tandis que les
sociétés Robinson Brothers et Penta Manufacturer se classent respectivement aux deuxième et
troisième rangs. Leur part de marché était de 82 %, 4,4 % et 3,6 % respectivement en 2017.
Filiale de la société suisse AVA-CO2, la société AVA Biochem développe depuis 2014
la production commerciale de HMF à Muttenz (20 tonnes par an). Le HMF est obtenu
par carbonisation hydrothermale (HTC) du fructose à 200 °C, 2 MPa, et en présence d’un
catalyseur acide. Après séparation du HMF du milieu réactionnel, le HMF pur est obtenu par
cristallisation. La société projette de développer la production de HMF et de commencer la
production de FDCA à partir de HMF en 2019 à hauteur de 30 000 tonnes par an. Plusieurs
brevets ont été déposés [32, 33]. En particulier, dans celui qui concerne la séparation du
HMF [32], il est intéressant de remarquer que l’extraction du HMF par le CO2 supercritique
à la place de solvants organiques est proposée. Récemment, AVA Biochem a commencé à
commercialiser le FDCA et envisage aujourd’hui d’ajouter le FDME (ester méthylique du
FDCA) et le PEF (polyéthylène furanoate) à son portefeuille de produits.
En ce qui concerne les produits dérivés du HMF, la société néerlandaise Avantium possède
une usine pilote de production d’éthers de HMF, d’esters de HMF et également de FDCA,
obtenus à partir de glucose. Dans ce procédé, le HMF n’est donc qu’un intermédiaire et n’est
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pas isolé [21]. La première étape de conversion du glucose en HMF est catalysée par l’acide
sulfurique (procédé continu, 200 °C, temps de séjours assez courts). Dans un deuxième temps,
les éthers ou esters du HMF sont transformés en FDCA par une oxydation catalytique. Cette
technologie est appelée YXY. Une troisième étape en cours d’optimisation chez Avantium
consiste à polymériser le FDCA en présence d’éthylène glycol en polyéthylène furnaoate.
Cette introduction montre que, pour développer un procédé de transformation de la
biomasse en HMF, l’étude de la réaction chimique et des paramètres influençant la synthèse
est primordial. Par exemple, le choix du solvant et du catalyseur est très important en
synthèse chimique car il a un impact direct sur la demande en énergie et sur le facteur E
(rapport massique déchets/produit désiré) du procédé. L’utilisation de sucres dérivés de la
biomasse est également un défi à relever car elle requiert la compréhension et l’optimisation
des procédés de déconstruction de la matière végétale.
Le paragraphe suivant a donc pour objectif de présenter la réaction chimique de production
du HMF à partir de la cellulose ainsi que les différents facteurs qui ont une influence sur le
rendement et la sélectivité en HMF.
1.2 La production actuelle de HMF
Ce paragraphe présente les méthodes utilisées de nos jours pour la synthèse et l’extraction
du HMF. Nous verrons que plusieurs paramètres opératoires influent sur le rendement en HMF
(température, pH, substrat) et que l’extraction sans dégradation du HMF reste un défi à relever.
1.2.1 Description des étapes de synthèse
Figure 1.4 – Schéma de synthèse du HMF à partir de cellulose.
Nous focalisons notre étude sur la synthèse du HMF à partir de cellulose car, dans le
contexte de ce travail collaboratif avec la société CIMV, la transformation de la biomasse brute
en cellulose est effectuée par le procédé CIMV. Trois étapes sont nécessaires pour la synthèse
du HMF à partir de cellulose, comme présenté sur la figure 1.4 :
— hydrolyse de la cellulose en glucose
— isomérisation du glucose en fructose
— déshydratation du fructose en HMF
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1.2.1.1 Hydrolyse de la cellulose en glucose
Le glucose est obtenu par dépolymérisation de la cellulose en hydrolysant les liaisons
glycosidiques β-1-4. Il existe plusieurs méthodes d’hydrolyse [34] :
— en milieu acide concentré (10 à 30 % d’acide sulfurique),
— en milieu enzymatique grâce à l’action de cellulases.
En milieu acide dilué, il est nécessaire d’effectuer la réaction à haute tempéraure (jusqu’à
190 °C) pour pouvoir hydrolyser la cellulose. C’est pourquoi, afin d’opérer à de plus basses
températures et pressions, l’hydrolyse de la cellulose est effectuée en milieu acide concentré.
Pour autant, l’utilisation d’acide sulfurique concentré présente de nombreuses limites
industrielles (corrosion, neutralisation en fin de réaction). L’inconvénient majeur d’un tel
procédé à l’acide concentré est qu’il ne permet pas d’obtenir de bonnes sélectivités en glucose
car celui-ci est dégradé en sous produits (HMF, acide lévulinique, acide formique). Néanmoins,
dans un procédé de synthèse du HMF, cet inconvénient n’en serait pas un si l’on obtenait une
bonne sélectivité en HMF en évitant sa dégradation, ce qui est cependant difficile en milieu
acide concentré.
La méthode d’hydrolyse la plus exploitée est l’hydrolyse enzymatique utilisant des
cellulases. Les conditions opératoires modérées (50-60 °C, pH 4,5-6) permettent de ne pas
dégrader le glucose obtenu. C’est cette méthode qui est utilisée par la société CIMV.
L’utilisation de cellulose et de glucose issus du procédé CIMV sera donc envisagée dans ce
travail de thèse. Afin de mieux comprendre l’origine de ces deux substrats et d’appréhender
les problématiques liées à leur utilisation, les étapes du procédé CIMV seront détaillées par la
suite dans le paragraphe 1.2.2.4.
1.2.1.2 Synthèse du HMF à partir du glucose et du fructose
Le glucose et le fructose sont les deux précurseurs du HMF classiquement rencontrés
dans la littérature. Par triple déshydratation, ces deux monosaccharides sont transformés en
HMF sous l’action d’une catalyse acide à chaud (figure 1.4). Les rendements en HMF sont
meilleurs lorsque que le substrat est le fructose car il possède déjà une structure cyclique à
cinq chaînons (appelée furanose) qui est la même que celle du HMF. Le glucose, quant à lui,
possède une structure cyclique à six chaînons très stable (pyranose), difficile à énoliser puis à
déshydrater. Sa conversion en HMF est donc limitée par l’étape d’énolisation qui possède une
forte barrière énergétique et est considérée comme la réaction limitante dans la déshydratation
directe du glucose en HMF [18].
Lorsque le substrat est le glucose, une étape d’isomérisation en fructose est alors souvent
effectuée avant la réaction de déshydratation (en catalyse enzymatique, basique ou par un acide
de Lewis). Toutefois, l’équipe de Moreau en 1996 a proposé un mécanisme de transformation
directe du glucose en HMF grâce à des intermédiaires acycliques [35]. Le chemin réactionnel
le plus répandu dans la littérature met en jeu des intermédiaires cycliques à partir du fructose
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[36]. Les deux chemins réactionnels proposés pour la transformation du glucose ou du fructose
en HMF sont présentés sur la figure 1.5.
Figure 1.5 – Mécanismes de synthèse du HMF à partir des hexoses.
1.2.1.3 Sous-produits de la réaction
La réaction de déshydratation des sucres n’est pas sélective en HMF. Parmi les sous-produits
obtenus, l’acide lévulinique, l’acide formique, et les humines sont majoritaires [37] (voir figure
1.6).
Figure 1.6 – Sous-produits de la synthèse du HMF.
L’acide formique et l’acide lévulinique sont deux acides carboxyliques qui proviennent de
la réhydratation du HMF. Ce sont deux acides faibles (à 25 °C, pKa(acide formique) = 3,76 et
pKa(acide lévulinique) = 4,59) qui, par leur dissociation en milieu aqueux, sont des donneurs
de protons. Comme la réaction de synthèse du HMF est acido-catalysée, la formation de ces
sous-produits acides a un impact catalytique sur la réaction. De plus, selon le schéma 1.6,
l’acide lévulinique et l’acide formique sont produits en quantité équimolaire à partir du HMF.
28
1.2. LA PRODUCTION ACTUELLE DE HMF
Cependant, plusieurs auteurs ont remarqué que lors de la synthèse expérimentale du HMF
à partir de fructose ou de glucose, l’analyse des produits de réaction montrait que l’acide
formique était présent en plus grande quantité que l’acide lévulinique [38]. Quand la réaction
de réhydratation du HMF est effectuée seule, les deux acides sont bien formés en quantité
équimolaire. Swift et son équipe en ont donc conclu qu’un autre mécanisme de formation
d’acide formique à partir de fructose existait, sans le HMF comme intermédiaire réactionnel.
Les humines, quant à elles, proviennent de réactions de polymérisation de molécules
de HMF avec celles de fructose et/ou de glucose. Selon les conditions de réaction,
plusieurs polymères humiques peuvent se former par addition et condensation aldoliques.
L’identification de leur structure n’est pas simple et a été proposée par plusieurs auteurs [39–41].
Le HMF est donc une molécule assez instable. Pour pallier cette problématique, un enjeu
essentiel est d’extraire le HMF du milieu aqueux au cours de sa formation. Ceci sera présenté
au paragraphe 1.2.2.5.
1.2.2 Influence des paramètres opératoires
En milieu aqueux, plusieurs paramètres influencent les réactions de formation du HMF
(hydrolyse et déshydratation) [42] :
— la température,
— le temps de réaction ou le temps de séjour des produits dans le milieu réactionnel,
— le pH auquel la réaction s’effectue (la concentration en proton H+).
Les paragraphes suivants s’intéressent plus en détails à ces paramètres, ainsi qu’à l’influence
du substrat et de l’ajout de solvants.
1.2.2.1 Influence de la température
La déshydratation des sucres est une réaction qui se déroule à chaud. Les températures
utilisées dans la littérature pour la synthèse du HMF varient selon une gamme assez large,
à savoir entre 140 et 200 °C. La figure 1.7 présente les résultats d’une étude cinétique
sur la synthèse du HMF à partir de fructose en catalyse acide sulfurique [43]. L’effet
de l’augmentation de la température est double : il permet d’accélérer non seulement
la déshydratation mais aussi la dégradation du HMF. Ceci résulte en un rendement
maximal similaire pour toutes les températures (45 %) mais obtenu pour des durées qui
diminuent quand la température augmente. Par exemple, le rendement maximal en HMF
est obtenu en moins de 2 min à 180 °C, alors qu’il est atteint en 10 min à 140 °C. De
plus, à 180 °C, si la réaction est prolongée 1 min de plus, le rendement en HMF chute de moitié.
L’augmentation de la température de réaction ne permet donc pas d’augmenter le rendement
maximal en HMF. Par conséquent, l’étude de la cinétique de la réaction doit permettre d’évaluer
le temps optimal pour la synthèse du HMF afin d’obtenir le rendement maximal et de s’arrêter
avant que le HMF ne se dégrade.
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Figure 1.7 – Effet de la température sur le rendement en HMF (catalyse acide sulfurique
0,1 mol/L), d’après [43]).
1.2.2.2 Influence du pH
La déshydratation des sucres en HMF est une réaction catalysée par un acide. La
littérature reporte un grand nombre de catalyseurs testés pour cette synthèse : acides
organiques, inorganiques, sels métalliques, zéolites, résines. Ces catalyseurs possèdent des
propriétés acides de type acide de Lewis et/ou acide de Brønsted. Les acides de Lewis
porteurs d’une lacune électronique permettent le transfert d’hydrure entre le glucose et le
fructose lors de l’isomérisation. Ce sont par exemple des sels métalliques comme AlCl3,
ZnCl2, CrCl3 ou BF3. La déshydratation en HMF est quant à elle catalysée par des
acides de Brønsted donneurs de protons qui participent à la transformation du fructose
en HMF. Ce sont par exemple des acides minéraux comme l’acide chlorhydrique, l’acide
sulfurique, les acides organiques, les résines mais également les zéolites sous forme protonée.
La combinaison d’un acide de Lewis avec un acide de Brønsted ou la préparation de
catalyseurs possédant les deux types d’acidité pour la déshydratation catalytique du
glucose sont des méthodes très intéressantes que développent de plus en plus d’équipes [44], [45].
Cependant, la présentation d’un catalogue de catalyseurs n’est pas le but de notre
étude. De très bonnes revues font un état de l’art pertinent sur l’utilisation de catalyseurs
homogènes et hétérogènes pour la synthèse du HMF qui, dans des conditions particulières,
peuvent permettre d’obtenir jusqu’à 100 % de rendement en HMF [18, 26, 46–48]. D’une
manière similaire à l’influence de la température, l’ajout d’un catalyseur permet d’accélérer
la réaction et d’augmenter la conversion des sucres mais ne permet pas de stabiliser le HMF
[49]. De plus, l’utilisation de catalyseurs acides ou basiques pour la synthèse du HMF requiert
l’ajout d’étapes de recyclage, de neutralisation ou d’élimination du catalyseur. Ces étapes sont
souvent consommatrices d’énergie et de sels neutralisants. C’est pourquoi, il est intéressant de
trouver de nouvelles méthodes catalytiques pour la production de HMF.
30
1.2. LA PRODUCTION ACTUELLE DE HMF
Dans le but d’utiliser le système diphasique CO2-H2O pour la synthèse du HMF sans ajout
de catalyseur, nous nous intéressons ici à à l’effet du pH sur la réaction.
Dès 1977, Kuster étudie la conversion du fructose en HMF à 180 °C pendant
2 h dans l’eau [50]. Grâce à plusieurs expériences menées entre pH 1 et 6 par
l’ajout d’acide formique, Kuster a pu établir la répartition des espèces issues de
la déshydratation du fructose en fonction du pH (figure 1.8). Le HMF est produit
entre pH 1 et 4, mais se réhydrate très rapidement en acide lévulinique en dessous
de pH 2,5. Le HMF est le produit majoritaire de la réaction si le pH est maintenu entre 2,5 et 3,8.
Figure 1.8 – Sélectivité de la réaction de déshydratation du fructose en fonction du pH du milieu
réactionnel, à 180 °C et catalysée par l’acide formique (LA = acide lévulinique). Adapté de Kuster et
al. [50].
En 2012, de Souza présente une étude sur l’effet pH dans la déshydratation du fructose
à 150 °C [51]. L’ajout d’acide chlorhydrique ou de soude a permis de moduler le pH entre 1
et 12. Les résultats sont présentés sur la figure 1.9. La formation du HMF (rendement entre
38 % et 43 %) est favorisée entre pH 1,5 et 2,15, un pH légèrement inférieur à celui déterminé
par Kuster, ce qui est probablement dû à une plus faible température de réaction (150 °C au
lieu de 180 °C). Au-dessus de pH 3, les auteurs déclarent que le fructose n’est pas converti
(conversion inférieure à 10 %).
Ces articles montrent ainsi qu’il existe une gamme de valeurs de pH où le HMF est produit
sélectivement à partir de fructose. Elle semble se situer entre pH 2 et pH 4.
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Figure 1.9 – Bilan molaire de la conversion du fructose dans l’eau à 150 °C pendant 2 h, catalyse
par HCl en milieu acide et NaOH en milieu basique, d’après de Souza et al. [51].
1.2.2.3 La synthèse du HMF : une réaction autocatalysée ?
L’ajout de catalyseur acide n’est cependant pas indispensable pour convertir le fructose en
HMF. Ranoux et al. [52] et Ma et al. [53] ont en effet montré que la réaction de déshydratation
du fructose dans l’eau est autocatalysée par les acides générés lors de la décomposition des
sucres et du HMF.
Dans un milieu diphasique eau/MIBC sous pression et chauffé à 160 °C pendant 2 h, le
fructose (30 % massique dans l’eau) a été converti à 97 % en HMF avec un rendement de 74 %
sans ajout de catalyseur [53]. La réaction dite autocatalytique est en fait catalysée d’une part
par l’eau qui, sous pression, se dissocie fortement en ions H+ et OH−, et d’autre part, par
les sous-produits acides (acides formique et lévulinique) issus de la réhydratation du HMF.
Notons que les propriétés acides de l’eau sous pression seront développées dans la deuxième
partie de cet état de l’art (paragraphe 1.3.1.2).
L’acidité de Brønsted de ces différents acides permet ainsi de déshydrater le fructose en HMF.
Ces acides sont neutralisés en fin de réaction par la soude, ce qui permet de récupérer le HMF
extrait dans la phase organique (MIBC) à plus de 99 %. Les mêmes conditions opératoires ont
été appliquées au glucose mais il n’est converti qu’à 36 % pour un rendement en HMF de 5 %.
En effet, les acides de Brønsted ne permettent pas d’isomériser le glucose en fructose ni de
déshydrater directement le glucose. Notons que ce mode opératoire correspond à la mise en
œuvre d’une réaction extractive, concept que nous développerons plus loin.
Ranoux et al. ont rapporté la déshydratation d’une solution concentrée de fructose (30 %
massique) dans l’eau sous pression grâce à la formation d’acide formique sans ajout de
catalyseur ni de sels [52]. A 190 °C pendant 40 min, 70 % du fructose est converti en HMF
avec un rendement de 43 % ; l’acide formique est formé à 3,2 % et l’acide lévulinique à 2,2 %.
L’élévation trop importante de la température (supérieure à 200 °C) ou des temps de réaction
trop longs (supérieurs à 50 min) entraînent la dégradation du HMF et la production élevée de
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sous-produits acides et d’humines. La mesure du pH de la solution de fructose déshydratée
(pH 3) ainsi que des expériences en présence d’acide formique et lévulinique ont montré
que l’acide formique contribue de façon majoritaire à la catalyse de la réaction car il est
en fait plus acide (pKa 3,74 inférieur au pKa de l’acide lévulinique). Les mêmes conditions
opératoires appliquées à la déshydratation du glucose (10 % massique) ne permettent de
convertir le glucose qu’à 19 % au bout de 80 min, avec un rendement en HMF de 7 %. En
effet, l’isomérisation du glucose en fructose est catalysée préférentiellement par des acides de
Lewis porteurs d’une lacune électronique qui permet le transfert d’hydrure entre le glucose et
le fructose.
Ces deux études montrent donc que la déshydratation du fructose en HMF est une réaction
qui est autocatalysée par les donneurs de protons H+ générés lors de la synthèse ou issus
de la dissociation de l’eau. Selon les conditions opératoires, les rendements obtenus dans ces
conditions peuvent être supérieurs à 40 %. Le pouvoir d’autocatalyse de l’acide lévulinique et de
l’acide formique doit ainsi être quantifié car il dépend des conditions de réaction (température,
temps, milieu réactionnel).
1.2.2.4 Influence du substrat
Comme nous l’avons vu dans la littérature, la synthèse du HMF est préférentiellement
réalisée à partir de monosaccharides comme le fructose et le glucose car c’est la réaction
principale [18]. Cependant, afin de limiter les étapes de conversion de la biomasse en molécules
plateforme, quelques équipes ont tenté de produire le HMF à partir de polysaccharides comme
l’inuline (polymère de fructose) [54], la cellulose [55] ou encore à partir de biomasse [56]. Dans
ces derniers cas, il est souvent nécessaire d’augmenter la température de réaction (> 200 °C)
afin de déconstruire la matière première et d’hydrolyser la cellulose. Des exemples de synthèse
du HMF à partir de différents substrats sont présentés dans le tableau 1.4.
Tableau 1.4 – Synthèse du HMF à partir de différentes matières premières.
Réactif solvant Catalyseur T (°C) t YHMF (%mol) Réf.
fructose eau / 190 40 min 43 [52]
fructose eau/MIBC / 160 2 h 74 [53]
fructose eau/THF Amberlyst-70 130 10 min 54 [57]
glucose eau / 195 80 min 7 [52]
glucose eau/MIBC / 160 2 h 5 [53]
glucose eau/MIBC Ag3PW12O40 130 4 h 53 [58]
cellulose eau / 250 5 min 4 [5]
cellulose eau phosphate de zirconium 220 15 min 10 [59]
cellulose eau/THF NaHSO4 + ZnSO4 160 1 h 53 [60]
Les rendements en HMF à partir de cellulose sont ainsi nettement inférieurs à ceux obtenus
à partir de glucose ou de fructose (facteur 10). De meilleurs rendements en HMF ont été obtenus
à partir de cellulose grâce à l’ajout de solvants organiques en système diphasique avec l’eau :
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le tétrahydrofurane (41 % de rendement en HMF en présence de ZnSO4 et NaHSO4) [60] ou
diméthylsufoxyde (24 % de rendement en HMF en présence de AlCl3 et H2SO4) [61]. Même si
l’utilisation de solvants organiques reste hors du cadre de cette étude, le paragraphe suivant
présente les intérêts des systèmes diphasiques eau-solvant pour la production de HMF en se
basant sur le concept de réaction extractive.
1.2.2.5 Les effets de solvants
L’eau est le solvant vert par excellence. Abondante, disponible, polaire, non inflammable et
non toxique, l’eau est un très bon solvant pour le glucose et le fructose. Cependant, l’eau est
rarement proposée seule comme solvant de la déshydratation des hexoses car la réhydratation
du HMF dans l’eau en acides et humines limite son utilisation. De plus, de nombreux
articles souligent qu’il est difficile d’améliorer la sélectivité de la conversion des sucres en
HMF dans l’eau sans augmenter de manière significative la concentration en catalyseurs ou
la température de réaction (> 220 °C) [56]. Comme évoqué précédemment, l’utilisation de
catalyseurs nécessite d’ajouter des étapes au procédé de production du HMF : recyclage,
neutralisation, élimination du catalyseur. De plus, les procédés à haute température sont
consommateurs d’énergie et, même s’ils permettent d’obtenir des rendements élevés en HMF,
ceux-ci sont obtenus dans des temps de réaction très courts (< 10 s). Toutefois, ceci peut être
un avantage si la durée de réaction est bien maîtrisée. De nombreux articles proposent la
synthèse du HMF dans un solvant organique ou en milieu diphasique eau-solvant [44, 62–65].
Une revue récente de Shuai et Luterbacher présente clairement les effets du solvant sur la
synthèse du HMF [49].
En synthèse organique, l’utilisation de solvants a une influence sur deux domaines :
la solubilisation des réactifs/produits et la thermodynamique de la réaction chimique
(solvatation des états de transition, réduction de l’énergie d’activation d’une ou plusieurs
étapes de synthèse, stabilisation du catalyseur). Tsilomelekis a ainsi montré que le fort
pouvoir solvatant du diméthylsulfoxyde (DMSO) vis-à-vis du HMF permettait d’augmenter
l’énergie d’activation de la réaction de dégradation du HMF, donc de diminuer la formation de
sous-produits comme les humines. [66]. Yan el al. ont d’ailleurs montré que la conversion du
fructose dans le DMSO pur permettait d’obtenir 72 %mol de rendement en HMF (4 h, 130 °C,
sans catalyseur, [67]) grâce à un mécanisme spécifique de déshydratation du fructose [68].
Cependant, l’utilisation de solvants organiques volatils utilisés seuls pour la synthèse du
HMF n’est pas dans le cadre de notre étude. Traditionnellement effectuée post-réaction lors
d’une extraction liquide-liquide, l’extraction in situ du HMF au cours de sa formation est
une méthode intéressante. Ainsi, par extraction continue du HMF dans la phase organique,
les risques de réhydratation sont diminués. Cette méthode est également appelée réaction
extractive .
Un des pionniers de la réaction extractive du HMF, Peniston développe en 1956 un système
d’extraction continue du HMF à partir de sucres et utilisant le butanol comme solvant
organique d’extraction. En 1977, Kuster et Van der Steen utilisent quant à eux la méthyl
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isobutyle cétone (MIBC) et constatent que l’augmentation du temps de réaction conduit
à une augmentation des rendements en HMF sans diminuer la sélectivité. Ils remarquent
également qu’une augmentation du ratio MIBC/eau pourrait augmenter encore le rendement
et la sélectivité en HMF.
Depuis, de nombreux auteurs ont étudié des systèmes diphasiques eau-solvant organique
pour la réaction extractive du HMF à partir de fructose ou de glucose [69]. La synthèse du
HMF à partir de fructose sans catalyseur présentée par Ma et al. au paragraphe 1.2.2.3
a été réalisée en milieu diphasique eau/MIBC [53]. L’utilisation de solvants organiques
comme la MIBC, le DMSO, la diméthylamine (DMA), le tétrahydrofurane (THF), le dioxane,
l’acétone ou la γ-valérolactone (GVL) permet d’augmenter le rendement en HMF à partir
de fructose (jusqu’à 100 %) alors que dans l’eau seule le rendement en HMF plafonne
à 60 %. De la même façon, le rendement en HMF à partir de glucose varie entre 44 et
80 % en présence de solvant organique, alors qu’il est limité à 27 % dans l’eau utilisée seule [49].
Ainsi, suivant le solvant utilisé et les conditions opératoires (taux de solvant par rapport
à l’eau), l’extraction du HMF est plus ou moins favorisée. Pour déterminer l’efficacité de
l’extraction, les solvants pourront être comparés par le cœfficient de partage qui mesure le
rapport d’affinité du HMF entre la phase organique et la phase aqueuse [70]. Xiong et son
équipe ont ainsi mesuré le cœfficient de partage du HMF entre l’eau et différents alcools à
30 °C [71]. L’influence du nombre de carbone de chaque alcool sur le cœfficient de partage a
été étudié (figure 1.10) et les auteurs ont montré que le cœfficient de partage du HMF diminue
lorsque le nombre de carbone augmente dans les alcools. Le cœfficient de partage du HMF entre
l’eau et le 1-butanol est estimé à 1,4 (en rapport de concentrations).
Figure 1.10 – Cœfficients de partage Rc du HMF entre l’eau et différents alcools à 30 °C. Rc est
calculé comme un rapport de concentrations. Les chiffres sur l’axe des abscisses représentent les
différents alcools : 1) 1-butanol, 2) 1-pentanol, 3) 1-hexanol, 4) 1-heptanol, 5) isobutanol et 6)
isopentanol. Comparaison entre les mesures expérimentales (◦) et les prédictions du modèle
thermodynamique COSMO-SAC (•), d’après [71].
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Ajout de composés aidant l’extraction : sels et co-solvants Román-Leshkov et Dumesic
ont montré que l’ajout de sels inorganiques comme le chlorure de sodium NaCl permet
d’augmenter le cœfficient de partage du HMF et donc d’augmenter les rendements de réaction
et d’extraction. Cette méthode est appelée salting out effect. La présence de sels organiques
permet également de créer un milieu diphasique lorsque les solvants sont complètement
miscibles à l’eau en l’absence de sels [72]. En particulier, les solvants en C4 comme le
1-butanol, le 2-butanol, la 2-butanone et le THF génèrent les meilleures sélectivités en HMF
(plus de 80 %) car ces milieux forment, avec l’eau en présence de NaCl, deux phases avec un
cœfficient de partage élevé, qui vaut au moins le double de sa valeur en l’absence de sel. Les
auteurs ont également étudié l’effet de la présence de différents sels sur la sélectivité en HMF
et le cœfficient de partage, en combinant différents cations (Na+, K+, Li+) et différents anions
(Br−, Cl−, SO2−4 ). Ils ont montré que l’effet salting out dépend de la taille des ions hydratés :
Na+ et K+, possédant un petit rayon ionique hydraté, fournissent les meilleurs résultats.
De plus, seul l’anion chlorure a un effet positif sur la sélectivité en HMF et le cœfficient de
partage.
Le 2-butanol a également été utilisé comme additif à la MIBC afin d’augmenter
la solubilité du HMF dans la phase organique par rapport à une phase pure en MIBC [73].
Le 2-butanol est légèrement miscible avec l’eau à température ambiante (< 5 % massique),
mais il se retrouve majoritairement dans la phase organique contenant le MIBC. La phase
MIBC/2-butanol (7/3 en masse) a permis d’extraire le HMF produit à partir de fructose dans
une phase aqueuse (contenant l’eau, le DMSO, un polymère hydrophile PVP et HCl) à 180 °C
pendant 3 min, avec une sélectivité de 83 % pour une conversion en fructose de 82 %. Le
schéma du dispositif batch utilisé est présenté sur la figure 1.11.
Figure 1.11 – Procédé discontinu de production de HMF à partir de fructose avec des étapes
d’extraction et d’évaporation à contre-courant. La phase aqueuse (blanche) contient du fructose, du
DMSO, du PVP et le catalyseur acide et est représentée dans la moitié inférieure du réacteur. La
phase organique (grise) contient le MIBC ou un mélange MIBC-2-butanol et est représentée dans la
moitié supérieure du réacteur, d’après [73].
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Pour conclure, grâce à la technique de réaction extractive, le temps de résidence du HMF
dans la phase aqueuse est largement diminué. La quantité de sous-produits comme les acides
formique et lévulinique ou encore les humines peut donc être grandement réduite. Il est
intéressant de noter que l’ajout de sels ou d’un co-solvant peut permettre d’augmenter le
cœfficient de partage du HMF entre la phase aqueuse et la phase organique et ainsi extraire
davantage de produit du milieu réactionnel.
1.2.3 Conclusion
Cette première partie bibliographique sur la synthèse du HMF montre que plusieurs
paramètres influencent la sélectivité de la réaction :
— l’augmentation de la température permet de réduire le temps de réaction,
— le temps de réaction doit être contrôlé pour obtenir le rendement maximal,
— la synthèse est sélective entre pH 2 et 4,
— les sous-produits acides formés génèrent des protons qui catalysent la conversion des sucres
en HMF conduisant ainsi à un système auto-catalytique,
— la réaction extractive en milieu diphasique eau-solvant organique permet d’extraire le
HMF in situ et de limiter sa dégradation.
Comme présenté en introduction, les recherches récentes sur l’utilisation de systèmes CO2-H2O
à pression élevée, pour remplacer les solvants organiques de synthèse des molécules issues de la
biomasse, permettent de concevoir des procédés efficaces et respecteux de leur environnement.
La deuxième partie de l’état de l’art présentée ci-après discute des propriétés d’un tel système
pour répondre aux enjeux de production du HMF.
1.3 Intérêts du système CO2-H2O à haute pression pour la
production de HMF
De nos jours, la recherche de solvants verts pour remplacer les solvants organiques volatils
est au cœur de la recherche fondamentale en chimie et en génie des procédés. Ayant défini une
méthode de notation des solvants verts en 2007 selon plusieurs critères (propriétés, séparation,
sécurité, coût, impact environnemental global), Clark et Tavener ont donné la note de 18/25
au CO2 et de 19/25 à l’eau [74].
Ainsi, après avoir présenté les principales propriétés physiques et chimiques du CO2, de
l’eau et du système CO2-H2O à haute pression, nous verrons dans quelle mesure la production
sélective du HMF est possible dans un tel milieu.
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1.3.1 Les principales fonctionnalités
1.3.1.1 Le CO2 supercritique
Le CO2 est une molécule non toxique, non polluante, non inflammable et peu chère
(moins d’1 e/kg). Ses coordonnées critiques sont facilement atteignables, en particulier sa
température, ce qui le prédestine au traitement de molécules thermolabiles sans risque de
dégradation : Tc = 31,1 °C et Pc = 7,38 MPa. A haute pression sa viscosité est nettement
plus faible que celle d’un liquide et les cœfficients de diffusion des espèces y sont plus élevés.
Par contre, sa masse volumique se rapproche de celle du liquide. De plus, la forte variabilité
de cette masse volumique avec la pression et la température confère au CO2 un pouvoir
solvant ajustable. Autour du point critique, la variation de ces propriétés physiques peut être
très importante mais le changement est continu, ce qui permet d’ajuster assez finement le
comportement en manipulant la température et/ou la pression.
Le CO2 supercritique est un bon solvant des molécules apolaires (huiles, alcanes) ou peu
polaires (alcools, esters, aldéhydes, cétones). Son pouvoir solvant, réduit pour les molécules
polaires, peut être amélioré grâce à l’ajout de faibles quantités de co-solvants polaires comme
l’eau ou l’éthanol. En effet, la solubilisation de molécules polaires est facilitée par formation
de liaisons hydrogène avec le co-solvant. Toutefois, cette méthode requiert aussi l’ajout d’une
étape de post traitement pour séparer les composés solubilisés dans le co-solvant.
Sa faible viscosité et l’absence de tension superficielle donnent au CO2 de bonnes capacités
de pénétration dans les solides poreux et conduisent à des cœfficients de transfert de masse
élevés. Le CO2 peut également participer à la réaction en tant que catalyseur ou inhibiteur,
et interagir avec d’autres catalyseurs et substrats, ce qui peut influencer la performance de
réaction.
Par conséquent, les possibilités offertes par l’utilisation du CO2 supercritique existent dans
de nombreux domaines (extraction, réaction chimique, synthèse de particules...). Son pouvoir
solvant permet de solubiliser les réactifs ou extraire les produits. Ensuite la séparation est
réalisée par une cascade de détentes qui permet de diminuer la solubilité des produits et de les
récupérer à l’état pur.
1.3.1.2 L’eau surchauffée sous pression ou eau sous-critique
L’eau est considérée comme l’un des fluides les plus prometteurs pour le traitement
de la biomasse à haute pression [75] grâce à la modification souvent drastique de
ses propriétés de solvant avec la température (masse volumique, produit ionique,
constante diélectrique). Dans la littérature, l’eau en dessous de son point critique (374
°C, 22,06 MPa) est souvent appelée eau sous-critique mais il est difficile de délimiter
ce domaine sous-critique. Par conséquent, nous appellerons ici eau surchauffée les
conditions telles que la température de l’eau soit au dessus de 200 °C, en dessous de
la température critique et quelles que soient les conditions de pression. L’évolution de
quelques-unes des propriétés de l’eau avec la température à 25 MPa est présentée en figure 1.12.
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Figure 1.12 – Evolution du produit ionique de l’eau (IP), de la masse volumique (ρ) et de la
constante diélectrique () de l’eau avec la température à 25 MPa, d’après [76].
A température ambiante, l’eau est composée d’un réseau tridimensionnel de liaisons
hydrogène, qui est progressivement perturbé par agitation moléculaire quand la température
augmente. Ce réseau est presque complètement perturbé à des températures bien en dessous
du seuil critique, où l’eau commence à dissoudre les hydrocarbures, et à faire précipiter les
sels ioniques (cette dernière propriété constitue cependant l’un des principaux freins à ses
applications).
La constante diélectrique de l’eau varie d’environ 80 à température et pression ambiantes à
environ 6 juste au-dessus des conditions critiques.
De plus, le produit ionique de l’eau, Kw, augmente de plusieurs ordres de grandeur entre
la température ambiante et la température critique. Il est relativement élevé lorsque l’eau
est surchauffée (10−12 comparé à 10−14 dans les conditions normales de température et de
pression). Les concentrations élevées d’ions H+ et OH− dans les conditions sous-critiques
signifient que de nombreuses réactions catalysées par des acides ou des bases, telles que
l’hydrolyse de la biomasse, sont accélérées, comme le soulignent Weingartner [77] et Toor
[78]. La densité relativement élevée, combinée à la constante de dissociation élevée de l’eau
surchauffée, favorise les réactions ioniques comme par exemple la déshydratation des glucides
et des alcools et le fractionnement des aldols. Dans des conditions supercritiques, le produit
ionique chute alors très fortement (10−20 à 400 °C), les réactions radicalaires dominent,
entraînant une gazéification [79].
1.3.1.3 Le système diphasique CO2-H2O
Grâce à leur solubilité mutuelle, le système diphasique CO2-H2O présente des propriétés
intéressantes. Dans leur introduction aux technologies haute pression CO2 et CO2-H2O pour
la valorisation de la biomasse, Questell-Santiago et Luterbacher présentent les caractéristiques
physico-chimiques de ces systèmes et leur applications dans les procédés de valorisation chimique
de la biomasse [75]. Quelques points intéressants sont repris ici.
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Une phase aqueuse acide En milieu diphasique avec l’eau, le CO2 se dissout partiellement
dans l’eau et agit alors comme agent acidifiant du milieu réactionnel. Le CO2 peut ainsi
participer à la catalyse de réactions chimiques grâce à la libération d’ions carbonates et
hydrogénocarbonates dans l’eau (équations 1.1, 3.6, 3.7). Contrairement à l’utilisation
de catalyseurs homogènes ou hétérogènes classiques, l’ajout de CO2 n’implique pas des
traitements post-réaction de neutralisation ou de filtration car l’élimination du CO2 peut être
facilement effectuée en réduisant la pression. Ainsi, le CO2 peut être qualifié d’agent acidifiant
réversible.
CO2(g) +H2O  H2CO3 (1.1)
H2CO3  HCO−3 +H+ (1.2)
HCO−3  CO2−3 +H+ (1.3)
Figure 1.13 – Evolution du pH d’une phase aqueuse en contact avec le CO2 en fonction de la
température du milieu et de la pression en CO2, comparaison entre les valeurs expérimentales (×) et
les valeurs calculées (lignes), d’après van Walsum et al. [80].
En 2001, G. van Walsum a déterminé les valeurs du pH d’une solution aqueuse en contact
avec du CO2 sous pression grâce à un modèle thermodynamique [80]. Les équations traduisant
l’influence de la température sur les constantes d’acidité de l’acide carbonique ont permis de
déterminer une équation générale du pH de l’acide carbonique en fonction de la température
et de la pression de CO2 (équation 1.4, pour des températures entre 100 et 250 °C et des
pressions allant jusqu’à 150 atm). Quelques points expérimentaux ont pu aussi être déterminés
et comparés au modèle. D’après la figure 1.13, le pH d’une solution aqueuse en contact avec du
CO2 supercritique varie autour d’une valeur moyenne de 3,2 pour des températures entre 100
et 150 °C et des pressions inférieures à 150 atm.
pH = 8.00× 10−6× T 2 + 0.00209× T − 0.216× ln(PCO2) + 3.92 (1.4)
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Afin de démontrer qu’il est possible de diminuer le pH d’une phase aqueuse à haute
température (250 °C) grâce à l’ajout de CO2, Hunter et Savage ont également estimé en 2003
le pH du système diphasique eau-CO2. [81]. En effet, la concentration en proton peut être
estimée grâce à :
— l’électroneutralité en solution,
— les définitions des constantes d’acidité des équilibres de l’acide carbonique (Ka1 pour
l’équation 3.6 et Ka2 pour l’équation 3.7),
— l’équilibre liquide-vapeur du CO2 (loi de Henry),
et donne l’équation pour [H+] présentée ci dessous.
[H+] = Kw[H+] + (
Ka1
[H+] +
2Ka1Ka2
[H+] )[CO2(aq)] (1.5)
[CO2(aq)] =
CTCO2
ρLf + 1− f
KHZRT
(1.6)
où KH est une constante dérivée de la constante de Henry, Z est le facteur de compressibilité
pour la phase vapeur, f est le rapport du volume occupé par la phase liquide sur le volume
total, ρL est la densité de la phase liquide et CTCO2 est la concentration molaire totale en CO2
(phases liquide et vapeur).
L’équation 1.5 peut être simplifiée grâce à plusieurs approximations :
— pour les basses pressions, la phase vapeur est considérée comme parfaite (le cœfficient de
fugacité et le facteur de compressibilité Z sont égaux à 1)
— la concentration molaire de la phase liquide est égale à celle de l’eau pure
— la densité de la phase liquide est considérée égale à la densité de l’eau saturée en CO2
— la deuxième dissociation de l’acide carbonique est négligeable devant la première pour les
conditions de température et de pression utilisées (Ka2  Ka1)
— le pH est contrôlé par la dissociation de l’acide carbonique lorsque Ka1[CO2(aq)]
Kw
 1
et la concentration en proton peut être calculée par l’équation 1.7
[H+] = (Ka1[CO2(aq)])1/2 (1.7)
Un autre paramètre intéressant pour faciliter la comparaison des conditions opératoires pour
différents catalyseurs acides ou températures est la sévérité de réaction, notée R0. Elle a été
proposée par Overend pour l’hydrolyse de la biomasse en réacteur batch ou à écoulement piston
[82]. Définie par l’équation 1.8, la sévérité de réaction prend en compte le temps de réaction
(en minutes) et la température de réaction (en °C).
R0 = t× exp
(
T − 100
ω
)
(1.8)
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Le paramètre ω est en fait un terme déterminé expérimentalement qui est analogue à une
température. Si la réaction considérée est une réaction d’ordre 1 dont la constante cinétique suit
la loi d’Arrhenius, ω dépend alors de l’énergie d’activation réduite Ea
R
via l’équation 1.9. Dans
cette équation Tf est la température moyenne de la gamme de températures expérimentales.
La valeur de ω donnée par Overend en 1987 est de 14,75. Cette valeur pourra être recalculée
en fonction des conditions expérimentales et de la cinétique des réactions étudiées dans cette
thèse.
ω =
T 2fR
Ea
(1.9)
Afin de comparer l’ajout de CO2 à celui d’autre catalyseurs acides pour le fractionnement
de la biomasse, Chum et son équipe ont défini un second paramètre dérivé de R0 qui est le la
sévérité combinée, notée CS [83]. Elle est calculée selon l’équation 1.10 et prend en compte la
concentration en acide dans le milieu par la valeur du pH).
CS = log(R0)− pH (1.10)
Enfin, en combinant les équations 1.4 et 1.10, la sévérité combinée d’un système diphasique
CO2-H2O s’écrit en fonction du temps de réaction (en minutes), de la température de réaction
(en °C) et de la pression de CO2 (en atm) selon l’équation 1.11.
CS = log
[
t× exp
(
T − 100
ω
)]
−
(
8.00× 10−6× T 2 + 0.00209× T − 0.216× ln(PCO2) + 3.92
)
(1.11)
Même si ce paramètre est plutôt utilisé pour le prétraitement de la biomasse, nous
pourrions envisager de l’appliquer pour comparer les résultats de synthèse du HMF dans l’eau
avec et sans l’ajout de CO2.
En conclusion, ce paragraphe fait entrevoir les propriétés attractives du système haute
pression CO2-H2O pour réaliser des réactions chimiques. En effet, ce système peut être utilisé
pour l’hydrolyse et la déshydratation qui sont des réactions acido-catalysées, autant de réactions
concernées par les procédés de bioraffinerie.
Extraction de composés par le CO2 En raison de la capacité du CO2 à dissoudre les
substances lipophiles, l’utilisation du CO2 dans les procédés d’extraction/purification a été
largement étudiée [84–86]. Dans ce domaine, l’extraction de la caféine des grains de café grâce
au CO2 supercritique fut le premier exemple industriel. L’industrialisation de ce procédé a
commencé au milieu des années 1970 [87] et le procédé continue à être exploité aujourd’hui
(80 000 tonnes de graines de café étaient décafféinées en 2013 par la société General Foods,
Division Maxwell House Coffee [88]).
De plus, en raison de la capacité du CO2 à dissoudre les substances lipophiles, l’extraction
de composés à haute valeur ajoutée utilisant du CO2 supercritique est l’une des approches les
plus couramment utilisées pour la valorisation et le fractionnement de la biomasse. Ce sont des
composés du type lipides et cires mais aussi des acides gras, acides aminés, et autres composés
aromatiques. L’utilisation du CO2 pour les procédés d’extraction/purification possède plusieurs
avantages par rapport à l’extraction par solvants organiques ou à la distillation :
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— réduction des étapes opérationnelles,
— élimination des déchets de solvants,
— températures de fonctionnement modérées,
— qualité élevée des extraits,
— réduction des impacts négatifs sur l’environnement et des risques pour la santé.
Cependant, le CO2 n’est pas un très bon solvant des composés polaires comme le HMF. Son
pouvoir solvant, peut être amélioré grâce à l’ajout de faibles quantités de co-solvants polaires
comme l’eau ou l’éthanol.
Points d’attentions Si la solubilité du CO2 supercritique dans l’eau peut être un avantage
dans les procédés de conversion de la biomasse car il participe à la catalyse des réactions
chimiques, la solubilité de l’eau dans le CO2 supercritique n’est pas forcément bénéfique. La
figure 1.14 présente des valeurs expérimentales de la fraction molaire d’eau dans le CO2 à
différentes pression et températures obtenues par spectroscopie Raman [89]. A pression fixée, la
solubilité de l’eau augmente avec la température. L’effet de la pression sur la solubilité de l’eau
dans le CO2 n’est pas si simple : au delà d’une certaine température (proche de la température
d’ébullition de l’eau), la solubilité de l’eau diminue avec la pression de CO2.
Ainsi, lors de procédés d’extraction par le CO2 d’une molécule présente en solution aqueuse, il
y a extraction simultanée de la molécule ciblée et d’eau. Ce phénomène est la cause de deux
points d’attention, qui devront être pris en compte afin de trouver les conditions optimales
d’extraction.
— la molécule est extraite diluée dans l’eau,
— le milieu d’où est extraite la molécule est appauvri en eau.
Figure 1.14 – Evolution de la fraction molaire de l’eau dans le CO2 supercritique en fonction de la
température, à différentes pressions (noir : 10 MPa, rouge : 20 MPa, vert : 30 MPa, bleu : 40 MPa,
violet : 50 MPa), d’après [89].
43
1.3. INTÉRÊTS DU SYSTÈME CO2-H2O À HAUTE PRESSION POUR LA PRODUCTION DE
HMF
Par leur diffusivité élevée et leur faible viscosité les fluides à l’état supercritique
permettent un bon transfert de matière. Cependant, en milieu diphasique, la dispersion
du CO2 dans l’eau pourrait être limitante et ainsi avoir une influence sur le transfert
du HMF. Pour mettre en place expérimentalement les réactions en milieu CO2-H2O, il
sera donc nécessaire d’utiliser des systèmes permettant une bonne dispersion du CO2 dans l’eau.
Cette première partie d’introduction sur les fonctionnalités du système CO2-H2O mettent
ainsi en avant plusieurs propriétés intéressantes pour la synthèse de HMF à partir de cellulose
ou de sucres dérivés. Tout d’abord, l’acidification de la phase liquide par le CO2 permettrait
de catalyser la réaction de déshydratation des sucres, et dans une autre mesure l’hydrolyse
de la cellulose. De plus, le CO2 peut servir de solvant d’extraction du HMF pour éviter sa
dégradation en milieu aqueux acide surchauffé. Dans ce domaine, le pouvoir extractif du CO2
vis-à-vis du HMF doit être évalué et optimisé en fonction des conditions de température et de
pression.
1.3.2 La synthèse du HMF
Les propriétés du système diphasique CO2-H2O présentés précédemment montrent qu’il est
possible d’envisager la synthèse et l’extraction du HMF dans ce milieu. Quelques travaux à ce
sujet ont été publiés et sont présentés dans les paragraphes suivants.
1.3.2.1 Dans l’eau surchauffée (ou conditions hydrothermales)
Asghari et Yoshida ont montré que l’eau surchauffée (10 MPa, 240 °C) peut déshydrater le
fructose en l’absence de catalyseur acide, mais que le rendement en HMF est faible (20 %) à
cause des réactions secondaires de réhydratation du HMF en acides lévulinique et formique et
de polymérisation en humines [90]. Les acides formés permettent de catalyser la réaction (pH
3,5 en fin de réaction) mais leur quantité n’est pas suffisante pour obtenir davantage de HMF.
La synthèse de HMF a également été conduite dans des conditions hydrothermales en
présence de catalyseurs hétérogènes. A 200 °C, l’utilisation d’un catalyseur hétérogène TiO2
anastase a permis de convertir 80 % de glucose en 5 min en HMF avec un rendement de 20 %
[91]. Peu de sous-produits ont été formés (fructose, anhydroglucose et furfural : rendements
inférieurs à 2 %). Comme TiO2 a permis d’isomériser le glucose en fructose et ensuite de
déshydrater le fructose, les auteurs suggèrent que ce catalyseur possède à la fois un caractère
acide et basique [92].Cependant, la sélectivité de cette réaction reste faible (25 %).
La production de HMF à partir de cellulose a également été rapportée [93]. A 250 °C, 15 %
de rendement en HMF est obtenu au bout de 40 min dans l’eau sous-critique. L’augmentation
de la température permet d’accélérer la réaction mais provoque la dégradation rapide du
HMF.
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1.3.2.2 En milieu diphasique CO2-H2O
Comme présenté au paragraphe 1.3.1.1, en milieu diphasique CO2-H2O haute
pression le CO2 joue le rôle de catalyseur acide grâce à sa dissolution partielle dans
l’eau qui libère de l’acide carbonique. Depuis les années 2000, quelques articles se
sont intéressés à la synthèse du HMF en milieu CO2-H2O, avec des rendements et
sélectivités intéressantes. La gamme de température utilisée est assez grande : entre 90 et
200 °C et la gamme de pression est moyenne : entre 2 et 7 MPa. La mise en œuvre de
plus hautes pressions en CO2 (supérieures à la pression critique) n’a pas été rapportée à ce jour.
En ajoutant du CO2 à la réaction de production de HMF à partir de cellulose comme décrit
au paragraphe précédent, Lu et al. rapportent que l’augmentation du pourcentage molaire de
CO2 dissous (correspondant à une augmentation de pression) a permis d’accélérer la réaction
et d’obtenir 16 % de rendement en seulement 10 min (avec une fraction molaire de CO2 dans
l’eau de 7,5 %) [93].
En 2010, Wu et al. ont réalisé la conversion de l’inuline en HMF en présence de dioxyde de
carbone [54]. La formation d’acide carbonique a permis la libération de protons en solution qui
catalysent l’hydrolyse de l’inuline en fructose et la déshydratation du fructose en HMF. L’inuline
a été convertie en HMF avec un rendement maximal de 53 % à 180 °C pendant 90 min sous une
pression en CO2 de 6 MPa. En parallèle, ces auteurs ont effectué la même réaction sans CO2
mais en présence d’acide chlorhydrique, à différentes valeurs de pH afin d’étudier l’influence du
pH sur le rendement en HMF. Le rendement en HMF est alors maximal (53 %) à pH = 3,5. Il
conclue que les résultats obtenus en présence de CO2 sous pression sont liés à une modification
du pH de la réaction. La valeur du pH dans ces conditions (6 MPa, 180 °C) est estimée à 3,67
d’après l’équation 1.4. Cependant, la variation de pH entre 5 et 9 MPa est très faible (0,13
unité de pH).
Figure 1.15 – Rendements maximum en HMF à différentes presions de CO2, 180 °C, 90 min.
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L’intérêt du milieu diphasique CO2-H2O haute pression pour la déshydratation du fructose
et du glucose en HMF a également été étudié plus récemment en 2016 où les auteurs mettent
en avant l’effet catalytique du CO2 sur la synthèse du HMF [94–97].
En 2016, Lee et al. ont mis en évidence l’intérêt de l’ajout d’un co-solvant le pentanol et d’un
sel le chlorure de calcium sur la synthèse du HMF [94]. La matière première est le glucose, la
réaction dure 2 h à 200 °C sous une pression de CO2 de 15 MPa . Les auteurs montrent que ces
conditions réunies permettent d’obtenir un rendement en HMF de 64 %. L’ajout de pentanol
et de chlorure de calcium a permis d’augmenter le cœfficient de partage du HMF entre la phase
aqueuse et la phase organique, et donc d’augmenter le rendement de l’extraction. De leur
côté, Motokucho et al. ont étudié la synthèse du fructose en HMF dans un milieu CO2-H2O
à plus basse température (90 °C) [95]. Sous 7 MPa de CO2, un temps de réaction de 168 h
(soit 7 jours !) a été nécessaire pour que le HMF soit produit avec un rendement spectaculaire
de 92 %. Une basse température, associée à un temps de réaction très long, ont permis de
convertir sélectivement le fructose en HMF avec presque aucun sous produit. En effet, à cette
température, la dégradation des sucres est minimale. La même réaction a été conduite à 120
°C : le rendement en HMF est maximal au bout de 36 h (79 %) mais chute rapidement (5 % au
bout de 72 h de réaction) et les auteurs observent la formation d’humines dans la solution finale.
Le tableau 1.5 présente les résultats de la synthèse du HMF en milieu diphasique CO2-H2O
sous pression.
Tableau 1.5 – Synthèse du HMF utilisant le CO2.
Réactif Solvant T (°C) P (MPa) t YHMF (%mol) Réf.
inuline eau 180 6 1 h 30 53 [54]
glucose eau/pentanol 200 7 1 h 30 64 [94]
glucose eau 160 4 3 h 6 [97]
fructose eau 160 4 1 h 30 50 [97]
fructose eau/isopropanol 190 2 2 h 67 [96]
fructose eau 90 7 7 jours 92 [95]
1.3.3 L’extraction du HMF par le CO2 supercritique
Des essais d’extraction du HMF par le CO2 ont été réalisés par deux équipes en 2015 et
2016 [98, 99]. Dans les deux études, le HMF est produit à partir de sucres dans un liquide
ionique dans une première étape. Le CO2 est ajouté ensuite pour extraire le HMF contenu
dans le liquide ionique alors que le glucose et le liquide ionique sont insolubles dans le CO2.
Sun et al. ont obtenu un rendement de 62 % en HMF à partir de fructose dans [BMIM]Cl
en présence de CrCl2, à 100 °C pendant 3 h. Le HMF est ensuite extrait par le CO2 sous
20 MPa à 70 °C pendant 60 min, avec un rendement de 70 % . De la même façon, à partir
d’un mélange [OMIM]Cl / acétone dans lequel a été produit du HMF à partir de fructose,
l’ajout de CO2 a permis l’extraction du HMF en séparant les deux solvants pour former
un milieu diphasique [99]. Le HMF est extrait dans la phase contenant l’acétone et le
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CO2 alors que le fructose non converti, le catalyseur (acide trifluorométhanesulfonique,
TfOH), [OMIM]Cl et des traces de HMF et de CO2 constituent la phase lourde. Les
conditions d’extraction optimisées sont les suivantes : à 120 °C, sous une pression de
CO2 de 8 MPa pendant 4 h, le fructose est converti à 92 % avec un rendement en HMF de 84 %.
Afin de comprendre et d’améliorer le processus d’extraction, l’étude du comportement du
HMF dans le CO2 a été proposée par quelques auteurs. En 2010, Payne et al. [100] publient
un premier diagramme température-pression de solubilité de plusieurs molécules dans le CO2,
dont le HMF et l’acide lévulinique (45 - 80 °C, 25 - 40 MPa, figure 1.16). Ils ont estimé la
solubilité du HMF dans le CO2 à la valeur de 0,00565 en fraction molaire. Ils ont montré que
le CO2 supercritique pourrait être un solvant de choix pour l’extraction du HMF d’un milieu
réactionnel où il serait produit de manière sélective.
Figure 1.16 – Diagramme de phase température-pression pour l’acide lévulinique (10), la
g-hydroxybutyrolactone (11) et le HMF (15) dans le dioxyde de carbone pur, d’après [100].
En 2011, Jing et al. ont étudié la solubilité du HMF dans le CO2 en présence ou non d’éthanol
comme co-solvant [101]. L’éthanol a été utilisé car il peut créer des liaisons hydrogène et des
interactions dipôle-dipôle avec des groupements hydroxyles et carbonyles du HMF et ainsi
favoriser la solubilité. La solubilité du HMF dans le CO2 supercritique a été mesurée par point
de trouble entre 40 et 70 °C, sous 8,5 à 19,7 MPa de CO2. Les auteurs ont montré que la solubilité
du HMF dans le CO2 augmente avec la pression et que, à pression fixée, elle diminue quand
la température augmente. Ce deuxième constat est expliqué par la diminution de la densité du
CO2 supercritique quand la température augmente, ce qui n’est pas en faveur de la solubilité
du HMF et est connu sous le nom de phénomène de solubilité rétrograde. La solubilité du HMF
dans le CO2 supercritique est de l’ordre de 1.10−3 (fraction molaire). L’ajout d’éthanol permet
d’augmenter cette fraction (jusqu’à 7.10−3). Le modèle de Chrastil [102] liant la solubilité du
HMF à la masse volumique du CO2 a pu être appliqué aux données expérimentales (figure 1.17)
où la solubilité est donnée en fonction de la masse volumique du CO2 et non de la pression.
Dans ce mode de représentation, à masse volumique constante, la solubilité augmente toujours
avec la température.
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Figure 1.17 – Dépendance de la solubilité du HMF à la pression de CO2 à différentes températures,
4 40 °C,  50 °C, O 60 °C, • 70 °C, d’après [101].
1.3.4 La production de HMF en réaction extractive
La réaction extractive de production du HMF en présence de CO2 seul n’a pas été
proposée à l’heure actuelle. Comme nous l’avons déjà mentionné au paragraphe précédent,
en 2016 Shi et al. ont proposé l’utilisation de CO2 comme agent de séparation d’un milieu
diphasique liquide ionique/acétone où est produit le HMF à partir de fructose (catalyse acide
trifluorométhanesulfonique) [99]. Un rendement en HMF égal à 84 % a pu être obtenu en 4 h
à 120 °C sous 9 MPa de CO2. Les auteurs précisent également que l’augmentation de la
température n’a pas été bénéfique au rendement en HMF. Le schéma du procédé est présenté
sur la figure 1.18.
Figure 1.18 – Système diphasique pour la production du HMF en présence de CO2 proposé par Shi
en 2016 [99].
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Si la réaction extractive du HMF en milieu diphasique CO2-H2O n’est que peu
décrite dans la littérature, celle de son "cousin" le furfural a, en revanche, fait l’objet
de plusieurs études portant sur son son extraction par le CO2 couplée à sa production
à partir de xylose ou de balles de riz. L’extraction du furfural par le CO2 a été étudiée
par Sako en 1992 [103] où l’acide sulfurique (0,1 N) était utilisé comme catalyseur. Plus
de 80 % de furfural a pu être extrait du milieu réactionnel par le CO2, à des taux de
conversion du xylose au dessus de 50 %, à 150 °C, 20 MPa. L’extraction continue du
furfural a permis d’augmenter le rendement en furfural grâce à la suppression des réactions
de dégradation qui ont lieu lorsque le produit reste en solution (de façon similaire au
HMF). Un modèle cinétique a été mis en place par les auteurs pour décrire la réaction extractive.
En 2007, Sangarunlert et al. ont proposé également l’extraction avec le CO2 supercritique
du furfural , produit à partir de balles de riz en catalyse acide sulfurique [104]. Comme
rapporté par Sako en 1992, l’extraction par le CO2 empêche la dégradation du furfural dans la
phase aqueuse. Plus de 80 % de rendement en furfural a pu être obtenu à 150 °C, 20 MPa,
1,7.10−4 kg/s de CO2, pendant 3 h.
Enfin, en 2019, Sato propose la réaction extractive du furfural en milieu diphasique CO2-H2O
[105]. Le furfural est produit par la dégradation du xylose à 150 °C avec comme catalyseur acide
solide une résine échangeuse d’ions (Amberlyst 70). Malgré la plus faible solubilité du furfural
dans le CO2 que dans le toluène, le rendement maximum en furfural en système diphasique
CO2-H2O (52,3 %) a été atteint avec la résine Amberlyst 70 et un débit de CO2 de 3,77 g/min
à 150 °C, 20 MPa au bout de 16 h de réaction. La conversion en xylose étant de 87,8 %, la
sélectivité de ce procédé est de 59,6 % ce qui est très encourageant dans ce système. En milieu
diphasique eau/toluène (conditions batch), la sélectivité est de 62,2 % en 16 h de réaction. Le
schéma du dispositif expérimental pour cette réaction extractive est présenté sur la figure 1.19.
Figure 1.19 – Dispositif expérimental pour la réaction extractive du furfural à partir de xylose en
milieu diphasique eau/CO2, d’après [105].
En ce qui concerne la solubilité du furfural dans le CO2, Games et al. ont montré qu’elle est
de 131 g/L à 40 °C, 20 MPa et qu’elle augmente avec la pression [106]. L’augmentation de la
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température fait chuter la solubilité du furfural dans le CO2 : elle est de 5 g/L à 60 °C, 10 MPa
et de 15 g/L à 60 °C, 20 MPa. Si nous comparons ces valeurs avec celles obtenues par Jing
et al. pour le HMF (figure 1.17) nous pouvons noter que le furfural est beaucoup plus soluble
dans le CO2 que le HMF. La solubilité du HMF à 40 °C, 20 MPa est d’environ 6 g/L et à
60 °C, 20 MPa elle est d’environ 4 g/L. Cette comparaison de solubilités nous montre, dans un
premier temps, que l’extraction du HMF par le CO2 sera moins favorisée que celle du furfural.
Cependant, comme nous ne disposons pas de données sur l’équilibre ternaire HMF-CO2-H2O,
les données de solubilité du HMF dans le CO2 seules ne sont pas suffisantes pour conclure sur
l’efficacité d’un procédé de réaction extractive du HMF.
1.4 Conclusion
L’analyse de la littérature montre que la synthèse du HMF à partir de biomasse
lignocellulosique pose plusieurs défis :
— plusieurs étapes sont nécessaires : déconstruction de la matière végétale, hydrolyse de la
cellulose, déshydratation des hexoses
— le HMF se dégrade en milieu aqueux acide à chaud en sous-produits acides (acide
lévulinique et acide formique) et polymérise avec les hexoses en humines
— la sélectivité d’un procédé direct de transformation de la cellulose en HMF reste faible
Dans notre étude, nous considèrerons l’utilisation du glucose fourni par la société
CIMV qui est issu de l’hydrolyse enzymatique de la cellulose obtenu par son procédé type
organosolve. Nous effectuerons également des essais de synthèse directe du HMF à partir de la
cellulose obtenue par ce même procédé organosolve.
La synthèse du HMF en réaction extractive en milieu diphasique eau/solvant organique est
très séduisante car elle permet d’extraire in situ le HMF dans la phase organique et d’empêcher
sa dégradation en acides dans la phase aqueuse. Afin de substituer les solvants organiques
traditionnels utilisés pour la synthèse et l’extraction du HMF, nous avons vu que le milieu
diphasique CO2-H2O est prometteur :
— il est capable de fournir un milieu acide propice à la déshydratation des sucres, et à
l’hydrolyse de la cellulose,
— l’extraction du HMF par le CO2 peut y être envisagée, même si le cœfficient de partage
ne sera pas très élevé,
— il est composé de deux solvants verts, disponibles et non toxiques.
Pour cela, après avoir présenté le matériel et les méthodes expérimentales utilisées dans ce
travail de thèse, l’étude de la réaction de synthèse du HMF en milieu haute pression CO2-H2O
à travers l’effet du CO2 comme catalyseur réversible sera présentée dans le chapitre 3. Afin
d’évaluer le potentiel extractif du CO2 vis-à-vis du HMF, le comportement thermodynamique
du mélange diphasique liquide-vapeur CO2-H2O-HMF sera présenté au chapitre 4.
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Chapitre 2
Matériel et Méthodes expérimentales
Ce chapitre présente le dispositif expérimental haute pression utilisé pour la synthèse du
HMF ainsi que celui qui a permis d’étudier le mélange ternaire CO2-HMF-H2O. La méthode
d’analyse des produits (sucres, HMF, acides) est également décrite.
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2.1 Synthèse du HMF en milieu diphasique CO2-H2O haute pression
2.1.1 Le réacteur haute pression
Les essais de déshydratation du fructose sont réalisés dans un réacteur haute pression
(Top Industrie) d’un volume de 90 mL présenté en figure 2.1. Ce réacteur peut supporter des
pressions allant jusqu’à 38 MPa et des températures allant jusqu’à 250 °C. La température et
la pression sont mesurées à l’intérieur du réacteur respectivement grâce à un thermocouple de
type K inséré dans un doigt de gant et à un manomètre doublé d’un capteur (Keller).
En fontionnement batch lors des essais de synthèse du HMF, le réacteur est installé sur
son socle et entouré de deux colliers chauffants électriques.
Un dispositif de prise d’échantillon de capacité maximale 2,5 mL est relié au réacteur. Il
permet de prélever sous pression un échantillon de phase aqueuse ou de phase gazeuse (selon
la taille du tube plongeur) dans le mélange diphasique étudié. Ce système peut permettre
également l’injection de réactifs si nécessaire. La pression maximale d’utilisation de ce
préleveur est de 35 MPa et la température maximale d’utilisation est de 150 °C.
Figure 2.1 – Réacteur haute pression utilisé en mode batch sous agitation magnétique, avec
système de prélèvement (P), vanne d’arrivé du CO2 (V2), vanne de détente (VD).
Le réacteur est chargé en CO2 grâce à une pompe seringue Teledyne ISCO 260D. Le CO2 à
l’état liquide est introduit dans la pompe puis il est comprimé à l’aide du piston, ce qui permet
de monter en pression (jusqu’à 28 MPa, pression maximale de la pompe).
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2.1.2 Mise en route
Des tests de mise en fonctionnement du réacteur et du préleveur ont été effectués avant de
réaliser les essais préliminaires de déshydratation du fructose.
— La quantité minimale de liquide nécessaire pour que le doigt de gant contenant le
thermocouple plonge effectivement dans la solution a été déterminée. Elle est de 32 mL.
— La pression de vapeur saturante de l’eau pure a été mesurée dans le réacteur fermé afin
de connaître l’erreur sur la mesure de pression. Ces tests ont montré qu’une purge est
nécessaire afin de chasser l’air initialement emprisonné dans le réacteur. En effet, la valeur
de la pression dans le récteur contenant l’eau à 100 °C était supérieure à la tension de
vapeur théorique. Une purge est alors effectuée systématiquement à 100 °C. L’erreur de
mesure de pression est estimée par différence entre la courbe de tension de vapeur de l’eau
(d’après la base de données NIST) et la courbe de pression mesurée avec purge (figure
2.2). Elle est de - 0,5 bar.
— Lors de la prise d’échantillon, il est nécessaire de rincer le préleveur avant chaque nouveau
prélèvement. En effet, il existe un volume mort inhérent au dispositif. Lors du suivi
cinétique de la réaction, les premiers 0.5 mL d’échantillon sont également jetés pour s’en
affranchir (contamination avec le dernier prélèvement, dilution avec l’eau de rinçage).
— Le prélèvement d’échantillon entraîne une chute de pression dans le réacteur (au maximum
0,5 MPa). Après chaque échantillonage, du CO2 est injecté à nouveau dans le réacteur
pour pallier cette chute de pression.
Figure 2.2 – Courbe de tension de vapeur de l’eau, comparaison entre la valeur théorique fournie
par la base de données NIST et nos mesures expérimentales.
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2.1.3 Mode opératoire
2.1.3.1 Produits
Les produits commerciaux utilisés ont les caractéristiques suivantes :
— fructose (D-(-)-Fructose, ≥ 99%, Sigma-Aldrich),
— glucose (D-(+)-Glucose, ACS reagent, Sigma-Aldrich),
— HMF (5-(Hydroxymethyl)furfural, 98 %, Acros Organics)
— acide formique (Formic acid, 99 %, for analysis, Acros Organics),
— acide lévulinique (Levulinic acid - natural, 99 %, FG, Sigma-Aldrich),
— éthanol (Ethanol absolute for UV, IR, HPLC, Sigma-Aldrich),
— cellulose microcristalline (Avicel®, 50 µm particle size, 95,5 %, Sigma-Aldrich),
— dioxyde de carbone (99,98 % purity, Air Liquide).
2.1.3.2 Dispositifs d’agitation
Deux types d’agitation peuvent être utilisés : une agitation magnétique à l’aide d’un barreau
aimanté et d’une plaque magnétique et une agitation mécanique grâce à un arbre mécanique.
Dans ce cas, il est possible d’utiliser deux mobiles d’agitation (disperseur et pales). Pour
l’agitation mécanique, un coffret de commande permet de régler la vitesse d’agitation et de
réguler la température. Les dispositifs d’agitation sont présentés sur la figure 2.3.
Figure 2.3 – Dispositifs d’agitation : a-barreau magnétique, b-pales, c-disperseur
2.1.3.3 Protocole
Le schéma du dispositif est présenté sur la figure 2.4.
Protocole opératoire de mise en œuvre de réactions à partir de fructose Un mélange
de 3,5 g de fructose et de 70 mL d’eau est chargé dans le réacteur. Le mélange est chauffé à
la température souhaitée à l’aide des colliers chauffants. La température est atteinte au bout
de 15 minutes et le réacteur est chargé en CO2 à l’aide de la pompe seringue par la vanne
V2. Les concentrations de réactifs et de produits dans la phase aqueuse sont connues lorsque
le CO2 est injecté dans le réacteur grâce à un premier prélèvement (temps zéro). La réaction
de déshydratation est ensuite réalisée sous agitation mécanique ou magnétique selon les cas.
Toutes les heures, l’avancement de la réaction est contrôlé en analysant la composition de la
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Figure 2.4 – Dispositif expérimental pour la réaction de production du HMF (configuration avec
agitation magnétique
phase liquide prélevée grâce à l’échantillonneur. Les échantillons de 1 mL sont filtrés à travers
un filtre seringue de 0,45 µm avant l’analyse. A la fin de la réaction, le réacteur est refroidi à
température ambiante et le système est détendu (vanne VD). Le milieu réactionnel est collecté
dans le réacteur et filtré à travers un filtre de 0,45 µm (Millipore) avant analyse HPLC. Chaque
expérience est répétée deux fois.
Détermination de la conversion et du rendement Le taux de conversion du fructose (XF ),
les rendements en HMF, acide formique, acide lévulinique et glucose (YHMF , YFA, YLA, YG) et
leurs sélectivités respectives par rapport au fructose (SHMF , SFA, SLA, Sglucose) sont calculées
selon les équations 2.1, 2.2, 2.3.
XF =
n0F − nF
n0F
× 100 (2.1)
Yi =
ni
n0F
× 100 (2.2)
Si =
ni
n0F − nF
× 100 (2.3)
où n0F est le nombre de moles de fructose au temps zéro, nF est le nombre de moles de
fructose au temps considéré et ni est le nombre de moles du produit i (HMF, acide formique,
acide lévulinique, glucose) au temps considéré. Ces nombres de moles sont calculés à partir de
la concentration massique déteminée en HPLC et de la masse totale de solution dans le réacteur
(recalculée après chaque prélèvement pour prendre en compte la perte de masse).
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Réactions à partir de produits issus du raffinage CIMV Les essais de
synthèse du HMF ont été réalisés avec différentes sources de sucres pour identifier
leur impact sur la sélectivité en HMF. Les résultats obtenus à partir de cellulose et de
glucose commerciaux ont été comparés à ceux obtenus à partir de cellulose et de glucose CIMV.
Dans le cas où le glucose est utilisé comme réactif, le protocole suivi est identique à celui
détaillé pour le fructose. Le glucose cellulosique CIMV, obtenu par hydrolyse enzymatique
de la cellulose, se présente sous la forme d’une solution aqueuse contenant 12,6 % en masse
de glucose. Afin de comparer avec les résultats obtenus à partir de fructose, une dilution est
effectuée pour ramener le milieu réactionnel initial à une concentration de 5 % massique en
glucose.
Dans le cas où la cellulose commerciale est le réactif, la quantité de cellulose introduite dans
le réacteur est telle que la concentration en glucose (correspondant à l’hydrolyse totale de cette
cellulose) soit de 5 % massique. La masse de cellulose mcellulose est calculée selon l’équation 2.4.
mcellulose =
5%×mtotale
1.11× p (2.4)
où 1,11 est le facteur de conversion stœchiométrique de la cellulose en glucose et p la pureté
de la cellulose.
Dans le cas où la cellulose CIMV est le réactif, un prétraitement de la pâte de cellulose est
nécessaire. En effet, la dernière étape du procédé CIMV correspond à un traitement à la soude
pour éliminer les impuretés non solubles en milieu acide. Afin d’éviter que la trop forte basicité
de cette pâte soit un frein à l’action du CO2 comme agent acidifiant du milieu réactionnel, un
lavage à l’eau déionisée puis un pressage sont réalisés ce qui permet d’obtenir une pâte à pH
8.2 (pH mesuré sur une pâte à 10 % de matière sèche dans l’eau déionisée). Le rendement en
glucose par hydrolyse de la cellulose est calculé par l’équation 2.5 où nG représente la quantité
de matière totale en glucose ayant été hydrolysée et MG la masse molaire du glucose.
YH =
nG ×MG
1.11×mcellulose × 100 (2.5)
L’analyse du milieu réactionnel final montre que le glucose obtenue par hydrolyse s’est aussi
transformé en fructose, HMF, acide formique et acide lévulinique. Ainsi, la nombre de moles
total de glucose nG est déterminé, d’après la stœchiométrie de la réaction, en additionnant les
quantités de matière des produits issus de la dégradation du glucose (équation 2.6).
nG = nglucose + nfructose + nHMF + nLA (2.6)
où nglucose, nfructose, nHMF et nLA représentent les quantités de matière en glucose, fructose,
HMF et acide lévulinique déterminées par HPLC.
La sélectivité en HMF est alors déterminée par l’équation 2.7 qui prend en compte la quantité
totale de HMF formée lors de la réaction.
SHMF =
nHMF + nLA
nG
× 100 (2.7)
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2.2 Etude expérimentale de l’équilibre eau - CO2 - HMF
2.2.1 Le dispositif expérimental semi-continu
Pour évaluer expérimentalement le cœfficient de partage du HMF entre l’eau et le CO2,
nous avons mis en place une extraction semi-continue où l’on opère un contact CO2-solution
aqueuse de HMF avec une alimentation continue de CO2.
Ces essais sont réalisés dans le même réacteur que celui qui a été présenté dans le paragraphe
2.1.1 page 52 avec quelques modifications. Un déverseur (régulateur de pression amont) a été
installé pour pouvoir fonctionner sous balayage de CO2. Il permet de contrôler la pression à
l’intérieur du réacteur en présence d’un débit de CO2. Pour permettre une meilleure dispersion
du CO2 dans la phase aqueuse, un fritté a été ajouté au niveau de l’arrivée du CO2 dans la
phase liquide dans le réacteur (voir figure 2.5). La pompe utilisée pour ces essais est une pompe
Supercritical 24 (Constant Flow) de Scientific Systems Inc. (SSI). Elle permet de mettre en
œuvre des débits de CO2 jusqu’à 24 mL/min avec une precision de ± 5 % et des pressions
allant jusqu’à 69 MPa avec une précision de ± 2 %.
Figure 2.5 – Schéma du dispositif expérimental continu pour l’obtention de cœfficients de partage
du HMF entre l’eau et le CO2 (jusqu’à 25 MPa, 80 °C)
Le taux d’extraction du HMF η est calculé selon l’équation 2.8. Comme l’analyse est effectuée
seulement sur la phase aqueuse (pas de récupération sur la phase CO2 en sortie), le nombre de
moles de HMF extrait nextrait est calculé par différence entre le nombre de moles de HMF initial
et celui restant dans la solution aqueuse après extraction. L’influence de différents paramètres
opératoires (température, pression, débit de CO2) sur le taux d’extraction du HMF sera étudié.
Les gammes opératoires sont indiquées dans le tableau 2.2.
η = nextrait
ninitial
× 100 (2.8)
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Tableau 2.1 – Paramètres opératoires pour l’étude de l’équilibre ternaire CO2-HMF-H2O
température pression débit de CO2
40 - 100 °C 10 - 25 MPa 10 - 15 g/min
Le réacteur est initialement chargé d’un mélange d’eau et de HMF (1 % massique,
correspondant à une concentration moyenne en HMF après réaction) est chauffé à la
température souhaitée à l’aide des colliers chauffants. La température est atteinte au bout
de 10 min (maximum pour les plus hautes températures) et le réacteur est chargé en CO2
par la vanne V2. Le contrôle de la pression dans le réacteur est réalisé grâce au déverseur.
Régulièrement, la valeur du débit de CO2 est controllée et la composition de la phase liquide
est analysée grâce à un prélèvement. Les échantillons de 1 mL sont filtrés à travers un filtre
seringue de 0,45 µm avant l’analyse. Une fois l’expérience terminée, le réacteur est refroidi à
température ambiante et le système est détendu (vanne VD). La phase liquide est collectée
dans le réacteur et filtrée à travers un filtre de 0,45 µm (Millipore) avant analyse HPLC.
Chaque expérience est répétée deux fois.
Le traitement mathématique des résultats pour accéder au cœfficient de partage suppose
l’équilibre thermodynamique atteint à tout instant et la mise en équation sera détaillée au
chapitre 4.
2.2.2 Le dispositif expérimental continu
Un autre système, fonctionnant en continu, a été adapté pour l’étude des cœfficients
de partage du HMF entre l’eau et le CO2 supercritique. Ce travail a été réalisé lors d’une
mobilité internationale au cours de la thèse à l’Université de Tohoku, Sendai (Japon) dans le
laboratoire du Prof. Smith. La figure 2.6 présente le dispositif expérimental.
Figure 2.6 – Schéma du dispositif expérimental continu pour l’obtention de cœfficient de partage de
solutés entre l’eau et le CO2 (jusqu’à 25 MPa, 80 °C)
Le dispositif expérimental est constitué de deux alimentations : la phase liquide
contenant l’eau et le composé à extraire, et le CO2 (à l’état liquide sous pression). Les deux
courants se rejoingnent dans le mélangeur, situé dans un four thersmostaté. Le mélange
ainsi contitué d’eau, de CO2 et du soluté est conduit dans le séparateur. La pression à
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l’intérieur du séparateur est maintenue constante grâce à un déverseur. L’établissement du
régime permanent (système à l’équilibre thermodynamique) est contrôlé par l’analyse de la
concentration en HMF en phase liquide en sortie à intervalles de temps réguliers.
Le travail expérimental a consisté en trois étapes. Tout d’abord, l’appareil a été testé avec de
l’eau et du CO2 pour mesurer les débits et détecter les fuites. Ensuite, des expériences ont été
menées avec de la vanilline en tant que molécule test pour évaluer la validité et la reproductibilité
des mesures. Les cœfficients de partage de la vanilline dans le système diphasique CO2-H2O
obtenus dans ces expérimentations seront comparés aux données expérimentales reportées dans
la littérature [107]. Ensuite, l’appareil a été utilisé pour mesurer les cœfficients de partage de
HMF dans différentes conditions de fonctionnement : 15-25 MPa, 40-70 °C. L’alimentation
en phase aqueuse contient 1 % de soluté (vanilline ou HMF). L’éthanol a été utilisé comme
co-solvant pour solubiliser le soluté après détente du CO2. En parallèle, l’analyse HPLC a été
configurée pour mesurer la quantité de vanilline ou de HMF dans la phase aqueuse (alimentation
initiale et après équilibre avec la phase CO2). Les courbes d’étalonnage ont été préalablement
établies avec des solutions standard de vanilline ou de HMF.
2.2.3 Solubilité du HMF dans l’eau
Comme la solubilité du HMF dans l’eau à 25 °C, 1 atm, reportée dans la littérature est
une valeur calculée (364,3 g/L, d’après EPI suite, un programme d’estimation de l’agence
américaine de protection environnementale EPA), nous avons mis en place un protocole
spécifique permettant de la déterminer expérimentalement. Sachant que le HMF est très
soluble dans l’eau et que le HMF commercial est un produit coûteux (coût essentiellement lié
à sa purification, 360 €pour 25 g), nous avons travaillé sur de faibles quantités et l’étude de
solubilité a été conduite dans des vials de 1 mL .
Dans un vial de 1 mL, une quantité connue de HMF est introduite et de l’eau est ajoutée
telle que la fraction massique en HMF soit supérieure à 50 %. Un barreau aimanté est inséré
dans le vial et ce dernier est plongé dans un bain d’eau à température ambiante sous agitation.
Trois expériences identiques sont lancées en même temps et analysées à des temps différents
pour déterminer si le temps a une influence sur la solubilisation du HMF. La solution saturée
est ensuite prélevée et analysée par HPLC.
Afin d’être analysé, chaque échantillon est dilué avant injection en HPLC. Notons ici que
s’il existe un équilibre liquide-liquide dans ces conditions de température et de pression (une
phase riche en eau et une autre riche en HMF), la dilution de l’échantillon peut introduire une
erreur sur la quantité de HMF solubiliséee car la phase riche en HMF pourrait être diluée en
même temps. La méthode d’analyse HPLC est décrite dans le paragraphe suivant.
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2.3 Méthodes d’analyse
2.3.1 Mesure de pH
Les mesures de pH des milieux aqueux avant et après réaction sont réalisés par un
pH-mètre HI 2210 de HANNA Instruments® muni d’une électrode pH HI 1043 et d’une sonde
de température. La lecture du pH est corrigée en température et précise à ± 0,01 unités de pH.
2.3.2 Analyse HPLC des produits issus de la synthèse
Après chaque essai, la solution aqueuse est filtrée sur millipore 0,45 µm. Le réacteur ainsi
que les solides filtrés sont rincés à l’eau distillée. Le filtrat de la solution réactive et le filtrat
de rinçage sont analysés par HPLC afin de déterminer leur teneur en fructose non converti et
en produits de réaction (HMF, glucose, acide formique et acide lévulinique).
Nous avons choisi de travailler avec une colonne d’analyse des sucres qui peut également
séparer les acides et le HMF : une Agilent Hi-Plex H. La chaîne analytique est une Dionex
Ultimate 3000 composée d’une pompe et d’un passeur d’échantillons muni d’une boucle
d’injection de 10 µL. Le détecteur est un détecteur Shodex d’indice de réfraction (RI-101).
L’acquisition se fait grâce au logiciel Chroméléon TM. La séparation du fructose, glucose, des
deux acides et du HMF est réalisée sur la colonne thermostatée à 60 °C. La phase mobile est
composée d’acide sulfurique dilué (5 mmol/L).
La méthode de l’étalonnage interne a été préférée à l’étalonnage externe. Comme les
concentrations mesurées sont des concentrations massiques, cette méthode permet de
s’affranchir de la contraction de volume liée à la présence d’acides dans le milieu. L’étalon
interne est l’éthanol. Le principe consiste à comparer les surfaces des pics du mélange avec
l’éthanol pris comme référence, avec k le facteur de proportionnalité (équation 2.9).
Ci
Céthanol
= k × Ai
Aéthanol
(2.9)
Nous avons réalisé plusieurs droites d’étalonnage, qui diffèrent par la concentration en
éthanol, avec des solutions de concentrations connues pour un volume injecté constant. En effet,
les concentrations des produits de réactions ne sont pas toutes du même ordre de grandeur.
Les concentrations en glucose, acide formique et acide lévulinique sont plutôt faibles (< 1 %
massique ) car ce sont des sous-produits de réaction, alors que les concentrations en fructose en
HMF sont plus importantes et requièrent donc une concentration en étalon interne plus grande.
Au total, 7 droites d’étalonnage ont été tracées :
— concentrations en fructose élevées (éthanol 1,5 % massique),
— concentrations en fructose faibles (éthanol 0,15 % massique),
— concentrations en HMF élevées (éthanol 1,5 % massique),
— concentrations en HMF faibles (éthanol 0,15 % massique),
— concentrations en glucose (éthanol 0,05 % massique),
— concentrations en acide formique (éthanol 0,05 % massique),
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— concentrations en acide lévulinique (éthanol 0,05 % massique).
Une droite de calibration comprend ainsi 7 points de fractions massiques différentes. Chacune
de ces solutions est préparée à partir de solutions mères, qui elles-mêmes découlent directement
des produits purs.
Répétabilité des mesures HPLC Afin de déterminer l’erreur expérimentale liée à la méthode
analytique, nous avons injecté un même échantillon 3 fois de suite avec la méthode décrite
précédemment. Les caractéristiques du fructose et du HMF ont été comparées (aire et temps de
rétention) pour les 3 injections. Pour chaque grandeur, le cœfficient de variation est déterminé :
il correspond au rapport de l’écart-type à la moyenne d’une série de valeurs et il est exprimé
en pourcentage. Les résultats sont présentés dans le tableau suivant :
Tableau 2.2 – Résultats de l’étude de répétabilité sur les mesures HPLC
injection 1 injection 2 injection 3 cœfficient de variation
Fructose
tR 11,498 11,496 11,496 0,01 %
Aire 2,8508 2,8286 2,8582 0,54 %
HMF
tR 35,075 35,103 35,107 0,05 %
Aire 0,3320 0,3221 0,3125 3,03 %
Les cœfficients de variation sont inférieurs à 5 %, ce qui est tout à fait acceptable et nous
permet de valider cette méthode expérimentale.
2.4 Exemple de résultats obtenus en synthèse
Dans ce paragraphe nous présentons un exemple de données expérimentales obtenues lors de
la déshydratation du fructose en HMF en milieu diphasique CO2-H2O et un exemple de calcul
d’incertitude effectué sur ces valeurs.
2.4.1 Données expérimentales
Les données présentées dans ce paragraphe ont été obtenues lors de la synthèse du HMF
en milieu diphasique eau - CO2 à 150 °C, 10 MPa pendant 2 h. Cet essai a été répété 3 fois
avec les mêmes conditions opératoires. Le tableau 4.1 renferme les résultats d’analyse HPLC
des deux échantillons pour chaque essai (éch. 1 pour l’analyse du fructose et du HMF avec une
concentration en éthanol de 1,5 % et éch. 2 pour l’analyse du glucose, de l’acide formique (FA)
et de l’acide lévulinique (LA) avec une concentration en éthanol de 0,05 %).
A partir des données expérimentales et des droites d’étalonnage établies précédemment, le
taux de conversion du fructose et le rendement en produits sont calculés selon les équations 2.1
et 2.2 présentées dans ce chapitre. Ainsi, pour cette expérience, le taux de conversion moyenne
du fructose et les rendements moyens en produits sont présentés dans le tableau 2.4.
Afin de déterminer l’erreur expérimentale sur ces valeurs, un calcul d’incertitude a été
effectué et est présenté dans le paragraphe suivant.
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Tableau 2.3 – Aires des pics des produits issus de la synthèse du HMF à partir de fructose en milieu
diphasique CO2-H2O, 150 °C, 10 MPa, 2 h, agitation par pales mécaniques 200 tr/min.
essai n°1 essai n°2 essai n°3
éch. 1
fructose 47,6001 46,4498 46,7538
HMF 8,6756 9,4238 9,5966
éthanol 16,4267 16,3244 16,3245
éch. 2
glucose 0,5358 0,4208 0,5393
FA 0,0525 0,0481 0,0555
LA 0,0340 0,0407 0,0432
éthanol 0,5227 0,5353 0,5143
Tableau 2.4 – Valeurs moyennes du taux de conversion du fructose, du rendement en HMF et en
sous-produits issus de l’expérience de synthèse du HMF à partir de fructose en milieu diphasique
CO2-H2O, 150 °C, 10 MPa, 2 h, agitation par pales mécaniques 200 tr/min.
valeur moyenne
XF 24,9 %mol
YHMF 17,4 %mol
YG 0,83 %mol
YFA 0,92 %mol
YLA 0,14 %mol
2.4.2 Calcul d’incertitudes
La méthode adoptée ici pour appréhender l’incertitude sur nos résultats se décompose en
trois étapes.
— Identification de la relation expérimentale qui explicite toutes les grandeurs utilisées
— Identification de chacune des incertitudes intermédiaires
— Calcul de l’incertitude par propagation
Relation expérimentale La conversion du fructose s’exprime selon la relation 2.1. Cette
relation doit être développée afin de faire apparaître les grandeurs initiales (masses initiales,
aire du fructose et de l’éthanol) :
XF = 100×
(
1− CekF AF
Ae
mtot
m0F
)
(2.10)
De même, le cacul du rendement en produit i (i = HMF, glucose, acide formique, acide
lévulinique) s’effectue selon la relation 2.2 et est développé selon l’équation 2.11 pour faire
apparaître les grandeurs intiales.
Yi = CekF
Ai
Ae
mtot
m0F
Mf
Mi
× 100 (2.11)
où Mi est la masse molaire du produit i.
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Incertitudes intermédiaires Les incertitudes sur les grandeurs initiales doivent être connues
pour pouvoir faire par la suite le calcul de propagation des incertitudes. L’incertitude sur les
masses des échantillons est de 0,01 g. Celle sur l’aire des pics est calculée d’après le tableau
4.1 par l’écart-type sur chaque série de valeurs. Nous pouvons noter que plus l’aire du pic est
grande, plus l’incertitude l’est aussi.
Tableau 2.5 – Incertitudes sur les aires des pics
produit Aire moyenne incertitude ∆
fructose 46,9 0,5
HMF 9,2 0,4
glucose 0,50 0,06
acide formique 0,052 0,003
acide lévulinique 0,039 0,004
éthanol (éch. 1) 16,36 0,05
éthanol (éch. 2) 0,524 0,009
Calcul de l’incertitude La relation expérimentale est différenciée par rapport à chacune des
grandeurs, considérées comme indépendantes. L’incertitude relative sur le produit ou le quotient
de mesures indépendantes est la somme des incertitudes relatives (affectés des cœfficients
nécessaires). Ainsi,
∆XF
XF
= ∆me
me
+ ∆mtot
mtot
+ ∆m
0
F
m0F
+ ∆Ae
Ae
+ ∆AF
AF
(2.12)
et
∆Yi
Yi
= ∆me
me
+ ∆mtot
mtot
+ ∆m
0
F
m0F
+ ∆Ae
Ae
+ ∆Ai
Ai
(2.13)
Les calculs donnent les résultats avec leurs incertitudes spécifiques suivantes :
— taux de conversion du fructose : (24,9 ± 0,6) %mol
— rendement en HMF : (17,4 ± 0,9 ) %mol
— rendement en glucose : (0,83 ± 0,08 ) %mol
— rendement en acide formique : (0,92 ± 0,04 ) %mol
— rendement en acide lévulinique : (0,14 ± 0,02) %mol
Ainsi, chaque résultat de conversion ou de rendement présenté dans cette étude est estimé
avec l’incertitude calculée par cette méthode.
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Chapitre 3
Etude cinétique de la conversion du
fructose en HMF en milieu diphasique
CO2-H2O sous pression
Ce chapitre présente dans une première partie l’étude expérimentale menée sur la cinétique
de la synthèse du HMF en milieu diphasique CO2-H2O. Grâce aux données expérimentales
acquises, la modélisation de la cinétique a été effectuée via le progiciel Matlab et est présentée
dans la seconde partie de ce chapitre.
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3.1 Etude expérimentale de la synthèse du HMF
Dans ce travail de thèse, l’obtention de données expérimentales sur la cinétique de la
synthèse du HMF est un objectif de premier plan. Nous avons étudié dans cette partie la
synthèse du HMF à partir de fructose, comme présentée sur la figure 3.1.
L’étude de la cinétique de réaction requiert la mise en place de prélèvements au cours du
temps afin de déterminer la composition du milieu réactionnel. En milieu diphasique CO2-H2O,
l’acquisition de données expérimentales à haute pression est un défi qu’il a été possible de
relever grâce à un matériel expérimental adapté présenté au chapitre 2. Avant d’étudier l’effet
du CO2 haute pression sur la conversion du fructose en HMF, des expériences dans l’eau seule
ont été menées pour identifier le comportement autocatalytique mentionné dans la revue de la
littérature. Enfin, cette partie présente les essais effectués en présence d’acide sulfurique pour
comparer l’effet du pH initial sur la réaction.
Figure 3.1 – Schéma de synthèse du HMF à partir de fructose considéré dans cette étude.
3.1.1 En l’absence de catalyseur
3.1.1.1 Influence de l’agitation
Dans le cadre d’essais préliminaires, nous avons comparé trois modes d’agitation du
mélange réactionnel : agitation magnétique, agitation mécanique-disperseur et agitation
mécanique-pales. Ces essais ont concerné la synthèse du HMF à 150 °C dans l’eau sans ajout
de catalyseur pendant 2 h. La figure 3.2 présente les résultats obtenus lors de la comparaison
de ces différents systèmes d’agitation sur la conversion en fructose et le rendement en HMF.
Ces résultats montrent que le dispositif disperseur ne semble pas adapté à la déshydratation
du fructose dans l’eau sans catalyseur. En effet, la sélectivité en HMF est très faible (12 %mol)
et le taux de produits insolubles (humines) est très élevé par rapport à celui obtenu en agitation
magnétique ou avec les pales (1,9 % massique comparé à 0,5 % massique dans les deux autres
systèmes). Nous pouvons aussi noter que la quantité de glucose formé est importante (6,5 %mol
comparé à 0,8 %mol dans les deux autres systèmes). Le pH final de la réaction en présence du
disperseur est de 3,8 : il est supérieur au pH final des autres systèmes (2,9 et 3,1 pour les
pales et l’agitation magnétique respectivement). Ceci traduit l’inefficacité du disperseur dans
ces conditions car il ne permet pas une bonne acidification du milieu, indispensable pour obtenir
la meilleure sélectivité en HMF.
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Figure 3.2 – Influence du type d’agitation sur la conversion en fructose et le rendement en HMF.
Conversion du fructose dans l’eau à 150 °C pendant 2 h.
L’effet néfaste du disperseur peut être dû à son influence sur le contrôle thermique de la
réaction. En effet, la projection de la solution sur les parois chaudes du réacteur associée à la
formation d’une grande quantité de gaz autour de la sonde de température peut fausser la
mesure de température interne. La sonde de température envoie alors des informations fausses
au régulateur. La température de la solution réactive en présence de disperseur peut être
beaucoup plus élevée que 150 °C car nous observons aussi des phénomènes de dégradation
(quantité de sous-produits plus élevée). Ces résultats pourraient être également liés à une
oxygénation accrue du milieu avec le disperseur. De plus, les réactions sous disperseur ne
possèdent pas une bonne répétabilité comme indiqué sur la figure 3.2.
Toutefois, cela ne veut pas dire que le dispositif disperseur ne sera pas adapté pour la réaction
en milieu haute pression CO2-H2O. En effet, dans ce cas, il est nécessaire d’avoir une bonne
dispersion du CO2 dans la phase liquide pour permettre d’acidifier le milieu. L’étude du mode
d’agitation sera présenté dans la partie sur la synthèse en milieu haute pression au paragraphe
3.1.2.
Le système de pales ou d’agitation magnétique permettent d’obtenir des résultats similaires
et répétables. En effet, la méthode d’agitation est semblable.
Dans un second temps, des essais à différentes vitesses d’agitation ont été réalisés avec les
pales d’agitation puisque ce dispositif permet d’obtenir des résultats répétables et que la vitesse
d’agitation peut être facilement contrôlée et ajustée via le tableau de commande. Cinq vitesses
ont été testées : 100, 200, 300, 400 et 500tr/min. Les réactions se déroulent à 150 °C pendant
2 heures. Les résultats montrent que la vitesse d’agitation n’a pas d’effet sur la réaction (figure
3.3). La conversion est bien limitée par la cinétique chimique.
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Figure 3.3 – Influence de la vitesse d’agitation sur la conversion en fructose et le rendement en
HMF. Conversion du fructose dans l’eau à 150 °C pendant 2 h sous agitation mécanique par pales.
Ces essais préliminaires nous indiquent qu’il est préférable d’utiliser un dispositif d’agitation
mécanique de type pales ou une agitation magnétique pour la synthèse du HMF dans l’eau seule.
De plus, nous observons que, sans ajout de catalyseur, le HMF est bien produit à partir de
fructose dans l’eau, avec un rendement de 17 %mol en deux heures à 150 ° C et une sélectivité
en HMF de 63 %mol. La prochaine étape de l’étude expérimentale consiste à évaluer l’effet
autocatalytique de cette réaction, en faisant varier la température et le temps de réaction.
3.1.1.2 Effet autocatalytique
Avant d’étudier l’effet du CO2 haute pression sur la conversion du fructose en HMF, des
expériences dans l’eau seule ont été menées pour identifier et quantifier le comportement
autocatalytique mentionné dans la revue de la littérature. Nous avons observé que sans ajout
de catalyseur, le HMF est bien produit à partir de fructose dans l’eau, avec un rendement de
17 %mol en deux heures à 150 ° C et un rendement de 40 %mol en sept heures à 150 ° C. Un
profil typique de concentration en fonction du temps est présenté à la figure 3.4.
Ce résultat peut s’expliquer par deux phénomènes :
— l’auto-ionisation de l’eau à haute température qui libère des protons jouant le rôle
de catalyseur acide de Brönsted, également appelée dans la littérature conditions
hydrothermales,
— la synthèse de coproduits acides au cours de la réaction, tels que l’acide formique et l’acide
lévulinique, dont la dissociation libère des catalyseurs H+.
Dans le milieu aqueux chauffé, la réhydratation du HMF se produit dès que les ions H+ sont
disponibles pour catalyser la réaction. De plus, l’acide levulinique et l’acide formique devraient
se former en quantité équimolaire, comme le montre la figure 3.1. Cependant, nos analyses
ont révélé que l’acide formique et l’acide lévulinique ne sont, en effet, pas produits dans un
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rapport molaire de 1 :1, la concentration en acide formique détectée dans la HPLC étant
supérieure à la concentration d’acide lévulinique. La figure 3.5 montre l’évolution du rapport
molaire acide formique/acide lévulinique en fonction du temps à 150 ° C. Au bout d’une
heure, la quantité d’acide formique est 10 fois supérieure à celle de l’acide lévulinique, puis ce
rapport molaire diminue pour atteindre un plateau à la valeur 1,4. Ceci indique clairement
une autre voie de production d’acide formique. Il a déjà été suggéré dans la littérature
que l’acide formique pourrait être un produit de dégradation du fructose [38, 108]. Ceci
expliquerait donc la formation prépondérante d’acide formique par rapport à l’acide lévulinique.
Dans les expériences sans catalyseur, la production de sous-produits acides est également
mise en évidence par l’augmentation de leur concentration au cours du temps (figure 3.6). Cela
montre clairement que la production de protons issus en majorité des acides lévulinique et
formique a contribué à la catalyse de la déshydratation du fructose en HMF et à la diminution
du pH dans la phase aqueuse. Cette diminution est très forte en début de réaction car dès
que les acides sont formés, même en petite quantité, leur dissociation entraîne la formation de
protons. En effet, en 1 h il s’est formé 0,0026 mol/L d’acide formique. En faisant l’hypothèse
que l’acide formique, étant plus fort que l’acide lévulinique (pKa = 4,59 pour l’acide lévulinique,
3,76 pour l’acide formique à 25 °C) contribue de façon majoritaire à la formation de protons
en solution aqueuse, un calcul de pH à 150 °C indique que le pH du milieu réactionnel au bout
d’une heure est déjà de 3,4. En début de réaction, le pH est de 5,8 (lié à l’autoprotolyse de
l’eau à 150 °C).
Figure 3.4 – Profils de concentration de la conversion du fructose à 150 °C, à pression saturante de
vapeur d’eau. L’incertitude sur la concentration en fructose et en HMF est de ∆C = 0,005 mol/L,
celle sur la concentration en acide lévulinique et en acide formique est de ∆C = 0,001 mol/L.
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Figure 3.5 – Evolution du ratio de la concentration molaire en acide formique (FA) sur la
concentration molaire en acide lévulinique (LA) au cours du temps, 150 °C, pression saturante de
vapeur d’eau.
Figure 3.6 – Evolution de la concentration en acide lévulinique et en acide formique au cours du
temps lors de la conversion du fructose en HMF dans l’eau sans catalyseur à 150 °C.
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3.1.1.3 Influence temps-température
Plusieurs essais de synthèse du HMF dans l’eau sans catalyseur ont été réalisés en faisant
varier la température et le temps de réaction. En effet, la revue de la littérature nous a montré
que ce sont deux paramètres importants qui contrôlent la cinétique de réaction. Des essais à
120, 150 et 160 °C ont été effectués entre 1h et 24 h et les résultats sont présentés dans le
tableau 3.1.
Tableau 3.1 – Synthèse du HMF à partir de fructose dans l’eau sans catalyseur, agitation mécanique
par pales, 200 tr/min.
T (°C) t XF (%mol) YHMF (%mol) YHMF (%mass) SHMF (%mol)
120 24 h 18,6 13,2 9,2 71
150 90 min 18,6 11,5 8,0 62
150 5 h 63,6 36,5 25,5 57
150 7 h 85,6 37,3 26,1 44
160 90 min 43,8 27,4 19,2 63
Les résultats présentés dans le tableau 3.1 mettent en évidence le double effet de
l’augmentation de la température. En effet, elle permet d’accélérer non seulement la
déshydratation mais aussi la dégradation du HMF. Par exemple, à 150 °C, 11,5 %mol de
rendement en HMF est obtenu en 90 min mais la sélectivité est moyenne (63 %mol). Un
rendement similaire (13,2 %mol) est obtenu à 120 °C avec une sélectivité supérieure à 70 %,
mais en 24 h de réaction.
A 160 °C, 27,4 % de rendement en HMF est obtenu en 90 min mais la sélectivité reste moyenne :
la dégradation du HMF a déjà bien commencé. De plus, à 150 °C, le passage de 5 h de réaction
à 7 h n’a pas permis d’augmenter le rendement de façon significative et a diminué la sélectivité.
Cela traduit ainsi que la réaction de dégradation du HMF est prépondérante après un certain
temps. La diminution de la sélectivité en HMF au cours du temps est présentée sur la figure 3.7.
Pour conclure cette partie sur l’étude de la synthèse de HMF sans catalyseur, nous avons
vu que l’augmentation du rendement et de la sélectivité en HMF est très influencée par la
variation de température. Une faible température permet d’augmenter la sélectivité en HMF
mais requiert des temps de réaction beaucoup plus longs. Comme indiqué dans la revue de la
littérature, un rendement similaire pour toutes les températures est obtenu pour des durées
qui diminuent quand la température augmente. Par conséquent, l’étude de la cinétique de la
réaction doit permettre d’évaluer le temps optimal pour la synthèse du HMF afin d’obtenir le
rendement maximal et de s’arrêter avant que le HMF ne se dégrade.
La prochaine étape de l’étude expérimentale a consisté à réaliser la synthèse du HMF à partir
de fructose en milieu diphasique CO2-H2O haute pression, afin d’étudier l’effet catalytique du
CO2.
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Figure 3.7 – Variation de la sélectivité en HMF en fonction du temps. Conversion du fructose dans
l’eau sans catalyseur, 150 °C.
3.1.2 En milieu diphasique CO2-H2O haute pression
Les essais présentés dans cette partie ont pour objectif d’évaluer le pouvoir d’agent
acidifiant du CO2, c’est-à-dire son influence comme catalyseur de la déshydratation du
fructose en HMF. Nous concentrons donc l’étude suivante sur le pouvoir catalytique du CO2
et non sur son pouvoir d’agent extractif (qui sera présenté au chapitre 4). Pour cela, les essais
expérimentaux sont réalisés en présence d’un ciel de CO2 (20 mL pour 70 mL de phase
aqueuse où est produit le HMF).
Pour évaluer le pouvoir catalytique du CO2, il faut tout d’abord étudier l’influence
de la pression de CO2 et de la température sur le pH du milieu aqueux haute pression.
Comme présenté dans l’état de l’art, dans le système diphasique CO2-H2O, le CO2 se dissout
partiellement dans l’eau pour former de l’acide carbonique H2CO3. La dissociation de l’acide
carbonique dans l’eau entraîne la libération de protons H+. D’après le modèle développé par van
Walsum [80], le pH d’une solution aqueuse en contact avec du CO2 supercritique varie autour
d’une valeur moyenne de 3,4 pour des températures entre 100 et 150 °C et des pressions au
dessus de 150 atm. Il est donc intéressant d’utiliser du CO2 à haute pression dans notre système
pour diminuer le pH initial de la solution aqueuse de fructose et évaluer cet effet sur la cinétique.
D’après les essais préliminaires sans catalyseur, nous avons vu que la synthèse sélective du
HMF dépend fortement de la température de réaction. De plus, nous voulons étudier le pouvoir
catalytique du CO2 via l’effet pH. Comme le pH de la phase aqueuse en contact avec le CO2
dépend de la température et de la pression, deux études ont été réalisées ici afin de dissocier
ces deux effets :
1. influence du pH à température constante
2. influence de la température à pH initial fixé
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Dans ce dernier cas, le pH initial est assuré en ajustant la pression de CO2 car celle-ci influe
directement sur la quantité de CO2 dissous et donc sur le pH. En fait, à une température de
réaction donnée, une variation de pression équivaut à une variation de pH.
Les expériences présentées par la suite ont été effectuées dans une gamme de températures
allant de 120 à 160 °C et une gamme de pressions de 10 à 25 MPa. Dans un premier temps,
les trois dispositifs d’agitation présentés au paragraphe 3.1.1 ont été comparés lors de leur
utilisation pour l’agitation du mélange réactionnel sous pression.
3.1.2.1 Essais préliminaires sur l’influence de l’agitation
Suite aux essais préliminaires sur l’agitation, nous avons également comparé les deux modes
d’agitation mécanique en milieu diphasique CO2-H2O : disperseur et pales. Ces essais ont
concerné la synthèse du HMF à 150 °C pendant 2 h sous une pression de CO2 de 10 MPa. Le
tableau 3.2 compare les résultats obtenus avec les deux dispositifs par rapport à la conversion
du fructose, aux rendements en HMF et sous produits, à la sélectivité en HMF et au pH final
du milieu réactionnel mesuré après réaction à 20 °C.
Tableau 3.2 – Synthèse du HMF à partir de fructose en milieu diphasique CO2-H2O à 150 °C,
10 MPa, 2 h, comparaison de l’agitation par pales ou disperseur (200 tr/min).
pales disperseur
XF (%mol) 24,9 ± 0,9 29 ± 3
YHMF (%mol) 17,4 ± 0,8 9,3 ± 0,4
YG (%mol) 0,83 ± 0,08 3,4 ± 0,9
YFA (%mol) 0,92 ± 0,07 1,5 ± 0,3
YLA (%mol) 0,14 ± 0,02 0,05 ± 0,01
taux d’insolubles (%mass) 0,68 ± 0,04 2,1 ± 0,2
SHMF (%mol) 70 ± 1 33 ± 5
pH final (20 °C) 2,68 ± 0,02 3,38 ± 0,05
L’effet néfaste du disperseur observé dans les essais sans catalyseur est à nuancer dans ces
essais en milieu diphasique CO2-H2O. Premièrement, nous pouvons noter que le rendement en
HMF est plus faible avec le disperseur (9 %mol) qu’avec les pales (17 %mol). De plus, comme
la conversion du fructose est légèrement plus élevée en présence du disperseur, le calcul de la
sélectivité conduit à une sélectivité en HMF deux fois plus faible avec le disperseur (33 %mol)
qu’avec les pales (70 %mol).
De plus, concernant les rendements en sous-produits (acides lévulinique et formique,
glucose), nous pouvons noter qu’avec le disperseur le glucose est formé en quantité quatre fois
plus importante qu’avec les pales et il y a également une formation plus importante d’acide
formique et d’insolubles (humines). Ceci pourrait traduire que les réactions de dégradation du
fructose (en glucose, acide formique et humines) et de polymérisation du HMF (en humines)
sont davantage favorisées en présence du disperseur qu’avec les pales. Enfin, la mesure du pH
final montre que le milieu réactionnel final agité par pales est plus acide que celui agité par le
disperseur. Ce résultat pourrait être expliqué par le fait que la dispersion du CO2 provoque
un effet tampon dans le milieu aqueux et favorise les réactions de dégradations du fructose
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devant sa déshydratation en HMF. Toutefois, quel que soit le dispositif d’agitation, le milieu
aqueux est bien acidifé par le CO2. Notons que l’acidification du milieu réactionnel n’est pas
seulement liée au CO2, aux acides formique et lévulinique mais également à d’autres acides
produits en quantités minoritaires et non dosés dans ce travail (acide acétique par exemple).
D’autres essais ont été effectués afin d’étudier le dispositif disperseur et sont présentés dans
le tableau 3.3. Nous avons fait varier la vitesse d’agitation, la température et la pression de
CO2 pour des réactions durant 5 h. Ces résultats montrent qu’un rendement moins élevé en
HMF est toujours obtenu quand le disperseur est utilisé. La variation de la vitesse d’agitation
du disperseur (ligne 4 et 5) n’a pas d’influence majeure sur les résultats. A 120 °C, les résultats
obtenus avec les deux dispositifs d’agitation sont semblables, mais comme la réaction est très
lente, il est difficile de conclure sur ces résultats.
Tableau 3.3 – Synthèse du HMF à partir de fructose en milieu diphasique CO2-H2O pendant 5 h de
réaction sous différentes conditions opératoires.
P (MPa) T (°C) agitation (tr/min) XF (%mol) YHMF (%mol) YHMF (%mass) SHMF (%mol)
15 150 pales (200) 63,3 39,4 27,6 62
15 150 disperseur (200) 63,8 19,1 13,4 30
25 150 pales (200) 63,3 40,6 28,4 64
25 150 disperseur (200) 54,2 23,6 16,5 44
25 150 disperseur (500) 51,7 25,0 17,5 48
25 120 pales (200) 6,8 2,5 1,7 37
25 120 disperseur (200) 4,9 2,0 1,4 41
Dans la suite de ce travail de thèse, nous n’avons malheureusement pas pu continuer d’étudier
le dispositif disperseur car l’arbre d’agitation mécanique n’était pas adapté à nos conditions de
températures (trop élevées), ce qui entraînait régulièrement des fuites. Nous avons alors décidé
de continuer les essais en milieu diphasique CO2-H2O avec une agitation magnétique qui fournit
des résultats répétables et identiques à ceux obtenus avec les pales d’agitation.
3.1.2.2 Influence de la pression à température constante
Comme indiqué précédemment, l’étude de l’influence de la pression de CO2 à température
constante sur le rendement et la sélectivité en HMF est équivalente à l’étude de variation de
pH. Dans cette partie, les calculs de pH ont été effectués grâce à la loi empirique donnée par van
Walsum et al., présentée dans la bibliographie et réécrite ci-dessous (équation 3.1). Elle permet
de calculer le pH d’une solution aqueuse en contact avec le CO2 en fonction de la température
et de la pression de CO2, avec T en °C et PCO2 en atm.
pH = 8.00× 10−6× T 2 + 0.00209× T − 0.216× ln(PCO2) + 3.92 (3.1)
Cependant, comme cette équation n’est valable que jusqu’à 150 atm, nous avons utilisé une
autre méthode pour calculer les valeurs de pH à plus haute pression. Pour cela, le programme
de spéciation nommé PhreeqC nous a permis de calculer le pH d’une solution aqueuse en
contact avec du CO2 grâce aux données qu’il possède sur l’évolution des constantes d’équilibre
de l’eau et du CO2 (base de donnée Thermoddem) et grâce à un calcul de fugacités (équation
d’état de Peng-Robinson). PhreeqC est un logiciel informatique en accès libre qui permet la
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simulation de réactions chimiques en milieu aqueux [109]. Le programme repose sur la chimie
à l’équilibre de solutions aqueuses en interaction avec des minéraux, des gaz, des solutions
solides. Nous avons utilisé ce programme afin de faire des calculs de pH en fonction de la
température et de la pression, et les bases de données fournies avec le logiciel (Thermoddem
et Llnl) nous ont permis d’obtenir des données sur la variation des constantes d’équilibre de
l’eau et du CO2 en fonction de la température.
Les valeurs de pH obtenues par l’équation 3.1 et par le logiciel PhreeqC ont été comparées
entre elles et avec des données expérimentales obtenues par Peng et son équipe [110]. A 95 °C,
125 °C et 150 °C, l’évolution du pH de la phase aqueuse en fonction de la pression est donné
sur la figure 3.8.
Figure 3.8 – Evolution du pH d’une phase aqueuse en contact avec du CO2 en fonction de la
pression à 95 °C, 120 °C et 150 °C. (×) : données experimentales de Peng et al. [110], (- -) : calcul
PhreeqC, (-) : loi empirique de van Walsum et al. [80].
Nous pouvons noter que les données sont cohérentes, malgré une déviation plus importante
à 150 °C de la loi empirique de van Walsum et al. à plus haute pression.
Les essais de déshydratation du fructose en HMF ont donc été conduits à
différentes pressions entre 10 et 25 MPa à 150 °C. Les résultats issus de la déhydratation du
fructose pendant 5 h à 150 °C sous différentes pression de CO2 sont présentés dans le tableau 3.4.
Tableau 3.4 – Influence de la pression de CO2 sur la synthèse du HMF à partir de fructose en milieu
diphasique CO2-H2O à 150 °C, 5 h, agitation mécaniques par pales 200 tr/min.
P (MPa) pH initial XF (%mol) YHMF (%mol) YHMF (%mass) SHMF (%mol)
équivalent
sans CO2 5,81 63,6 36,5 25,5 57
10 3,46 61,7 40,1 28,1 65
15 3,38 61,7 39,6 27,7 64
20 3,34 62,6 39,0 27,3 62
25 3,30 62,8 41,2 28,8 66
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Nous pouvons noter que l’ajout de CO2 permet d’augmenter légèrement le rendement en
fructose. À 150 ° C, une augmentation de pression de 10 MPa (pH équivalent = 3,46) à 25 MPa
(pH équivalent = 3,30) a entraîné une légère augmentation de 44 % à 48 % en moles pour le
rendement en HMF après 7 heures de réaction (figure 3.9). Sur la figure 3.10, nous pouvons
noter que, par rapport à l’expérience à blanc, le CO2 à haute pression a conduit à une sélectivité
accrue tout au long de la réaction : au bout de 3 heures, la sélectivité à 25 MPa était toujours
de 80 % alors qu’elle était de 60 % sans CO2.
Figure 3.9 – Effet de la pression de CO2 sur l’évolution du rendement en HMF au cours du temps
lors de la synthèse du HMF à partir de fructose à 150 °C en milieu diphasique CO2-H2O.
Figure 3.10 – Effet de la pression de CO2 sur l’évolution de la sélectivité en HMF au cours du
temps lors de la synthèse du HMF à partir de fructose à 150 °C en milieu diphasique CO2-H2O.
L’incertitude sur la sélectivité est de ± 1 %mol.
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L’ajout de CO2 à haute pression dans notre système a donc contribué à améliorer la
sélectivité dans le temps du HMF grâce au pouvoir acidifiant du CO2 dans le milieu, même si
son action en tant que catalyseur est masquée par le caractère autocatalytique de la réaction
dans les conditions de nos expériences. Nous verrons par la suite dans quelle mesure l’ajout
de CO2 contribue à l’augmentation de la concentration totale en protons H+ dans la phase
aqueuse tout au long de la réaction. Ceci sera fait par un calcul de pH qui sera utilisé dans la
modélisation de la cinétique présentée au paragaphe 3.2.2.2.
3.1.2.3 Influence de la température à pH initial fixé
Pour étudier l’influence de la température sur la synthèse du HMF en milieu diphasique
CO2-H2O, nous devons faire en sorte de fixer le pH initial de la phase aqueuse. Ainsi, trois
expériences ont été menées à pH initial fixé = 3,3. Pour obtenir cette valeur à différentes
températures (120 ° C, 150 ° C et 160 ° C), la pression a été ajustée à 11 MPa, 20 MPa et
25 MPa respectivement. Ces valeurs de pression ont été obtenues par un calcul de pH avec
PhreeqC comme présenté au paragraphe précédent. Les profils de concentration des produits
sont illustrés aux figures 3.11, 3.12, 3.13.
Comme prévu, la déshydratation du fructose dépend fortement de la température : après
7 heures à 120 °C, les taux de conversion en fructose et en HMF sont inférieurs à 5 %, tandis
que la conversion atteint 80 % et la sélectivité de 46 % à 150 °C. À plus haute température
(160 °C), la courbe de production du 5-HMF (figure 3.11) montre que la dégradation de l’HMF
s’accélère après avoir atteint un rendement maximal de 48 % après 4 heures.
Figure 3.11 – Profil de concentrations de la conversion du fructose à 160 °C - 25 MPa en milieu
diphasique CO2-H2O. L’incertitude sur la concentration en fructose et en HMF est de ∆C = 0,005
mol/L, celle sur la concentration en acide lévulinique et en acide formique est de ∆C = 0,001 mol/L.
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Figure 3.12 – Profil de concentrations de la conversion du fructose à 150 °C - 20 MPa en milieu
diphasique CO2-H2O. L’incertitude sur la concentration en fructose et en HMF est de ∆C = 0,005
mol/L, celle sur la concentration en acide lévulinique et en acide formique est de ∆C = 0,001 mol/L.
Figure 3.13 – Profil de concentrations de la conversion du fructose à 120 °C - 11 MPa en milieu
diphasique CO2-H2O. L’incertitude sur la concentration en fructose et en HMF est de ∆C = 0,005
mol/L, celle sur la concentration en acide lévulinique et en acide formique est de ∆C = 0,001 mol/L.
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Les résultats présentés jusque là rapportent la conversion du fructose en HMF. En effet,
dans l’objectif général de valorisation de la biomasse lignocellulosique, nous avons considéré
l’utilisation du fructose en premier lieu car la déshydratation du fructose en est la réaction de
base qui fournit le HMF. La suite de cette étude a consisté à considérer le glucose et la cellulose
comme substrats pour la production de HMF. Pour rappel, la transformation de la biomasse
brute en cellulose est effectuée par le procédé CIMV.
3.1.2.4 Influence de la modification du substrat
Comme nous l’avons présenté dans les objectifs de ce travail de thèse collaboratif avec
CIMV et au chapitre 1, l’utilisation de cellulose et de glucose issus du procédé CIMV est
envisagée dans cette étude. Ces derniers portent, dans ce travail, le nom d’hydrolysat pour le
glucose et de pâte de cellulose pour la cellulose.
Pour rappel, la cellulose est obtenue après l’étape d’extraction de la matière végétale
(ici paille de blé) en milieu acide organique à 105 °C et pression atmosphérique. Deux
étapes de purification viennent ensuite éliminer les résidus de lignine présents dans la
pâte (délignification en milieu acide) puis neutraliser les acides (extraction alcaline). Un
lavage à l’eau est enfin réalisé pour ramener la pâte de cellulose à un pH entre 7 et 8.
L’hydrolysat quant à lui est obtenu par hydrolyse enzymatique de la pâte de cellulose
concentrée à 200 g/L, sous l’action de cellulases Cellic Ctec3 (Novozymes) à 55 °C,
pH 5 (tampon acétate) pendant 48 h. Le rendement de l’hydrolyse est en moyenne de
92 %. La composition de la pâte de cellulose est présentée dans le tableau 3.5 et celle de
l’hydrolysat dans le tableau 3.6. L’analyse du chromatogramme de l’hydrolysat indique la
présence de pics minoritaires qu’il n’a pas été possible d’identifier. Il est possible que ces
pics proviennent d’acides présents en solution car le pH initial de l’hydrolysat est de 4,6 (20 °C).
Tableau 3.5 – Composition de la pâte de cellulose issue du fractionnement de la paille de blé par le
procédé CIMV.
pâte de cellulose
matière sèche (MS) 27,63 %
pureté 90,93 %MS
lignine 1,25 %MS
pentoses 5,70 %MS
minéraux 0,82 %MS
protéines 1,27 %MS
Les essais présentés ici concernent donc la transformation du glucose et de la cellulose
en HMF. Les produits commerciaux de glucose et de cellulose (microcristalline, issue du
procédé Avicel) ont été comparés à ceux issus du procédé CIMV. Pour le glucose commercial
et l’hydrolysat, la concentration initiale en glucose est de 5 % massique, comme pour les essais
réalisés à partir de fructose. En ce qui concerne la cellulose Avicel et la pâte de cellulose, le
calcul de la concentration initiale théorique en glucose est effectué en prenant en compte leur
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pureté et le facteur de conversion stœchiométrique de la cellulose (1,11, voir chapitre 2).
Notons ici qu’à cause de leur différence de morphologie, leur masse volumique est très
différente : il n’a pas été possible de disposer dans le réacteur de 90 mL la même quantité
de pâte de cellulose (fibres grossières) que de cellulose Avicel (poudre blanche très fine).
Pour autant, les résultats pourront être comparés puisque le calcul du taux d’hydrolyse en
glucose et de la sélectivité en HMF est effectué par rapport à la quantité initiale de cellulose
introduite.
Tableau 3.6 – Composition de l’hydrolysat issu de l’hydrolyse enzymatique de la pâte de cellulose (en
pourcentage massique).
hydrolysat
Glucose 12,787 %
Xylose 0,511 %
Arabinose 0,003 %
Le tableau 3.7 présente les résultats obtenus lors de la conversion de ces quatre substrats
en HMF en milieu diphasique CO2-H2O sous une pression de 25 MPa de CO2. A titre de
comparaison, les résultats obtenus à partir de fructose sont indiqués sur la première ligne et
représentés sur la figure 3.14.
Tableau 3.7 – Synthèse du HMF à partir de glucose et de cellulose en milieu diphasique CO2-H2O
sous 25 MPa de CO2, agitation magnétique. *Pour les lignes 5 et 6 (cellulose), le taux d’hydrolyse de
la cellulose en glucose est renseigné.
substrat T (°C) t (h) XF (%mol) YHMF (%mol) YHMF (%mass) SHMF (%mol)
fructose 150 5 62,2 41,9 29,3 67
glucose 150 5 12,3 4,4 3,1 35
hydrolysat 150 5 31,0 7,6 5,3 25
hydrolysat 150 8 42,2 13,5 9,4 32
cellulose Avicel 180 8 6,2* n.d. n.d. 54
pâte de cellulose 180 8 5,4* n.d. n.d. 74
Nous pouvons remarquer que la synthèse du HMF à partir de glucose ou d’hydrolysat
conduit à des rendements en HMF beaucoup plus faibles (moins de 10 % en 5 h de réaction).
Ceci est dû à la réaction préliminaire d’isomérisation du glucose en fructose qui est alors l’étape
limitante. De plus, la conversion du glucose est deux fois plus importante à partir d’hydrolysat
qu’à partir de glucose commercial. Ceci pourrait être dû à la présence d’un résidu acide dans
l’hydrolysat. Enfin, les réactions de conversion du glucose ont une sélectivité en HMF autour de
30 %, quel que soit le substrat (hydrolysat ou glucose commercial). En effet, le reste du glucose
se convertit majoritairement en fructose, qui ne s’est pas encore déshydraté en HMF.
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Figure 3.14 – Comparaison entre le fructose commercial, le glucose commercial et le glucose CIMV.
Conversion en milieu diphasique CO2-H2O, 150 °C, 5 h.
En ce qui concerne la cellulose, nous avons réalisé des essais à 180 °C car, d’après la
revue de la littérature présentée au chapitre 1, la réaction d’hydrolyse dans l’eau surchauffée
est favorisée à haute température. De plus, nous voulions réaliser des essais aux résultats
significatifs sur une journée. Afin de comparer les résultats avec ceux obtenus à partir de
glucose dans le tableau 3.7, nous avons indiqué le rendement en glucose (ou taux d’hydrolyse
de la cellulose en glucose) et la sélectivité en HMF. Le calcul de ces deux paramètres est
renseigné au chapitre 2.
Dans un premier temps, nous pouvons remarquer que le taux d’hydrolyse est assez faible,
même après 8 h de réaction (6,2 ± 0,5 %mol pour la cellulose Avicel et 5,4 ± 0,1 % pour la
pâte de cellulose). Le plus faible taux d’hydrolyse pour la pâte de cellulose pourrait être lié au
fait que cette pâte possède un résidu basique lié à l’étape d’extraction alcaline. En effet, cette
étape de purification permet de neutraliser les acides organiques, et se déroule en présence de
soude. L’acidification du milieu aqueux par le CO2 permet donc d’hydrolyser assez faiblement
la cellulose en glucose.
Par contre, il est intéressant de remarquer que la transformation du glucose hydrolysé est
plutôt sélective en HMF (54 ± 3 %mol pour la cellulose Avicel et 74 ± 2 %mol pour la pâte
de cellulose). En effet, à 180 °C, la conversion du glucose en HMF est plutôt rapide et sélective
car la concentration en glucose est faible dans le milieu. L’obtention d’une valeur plus élevée
de sélectivité en HMF pour la pâte de cellulose pourrait être due au fait que la sélectivité
diminue lorsque le taux d’hydrolyse augmente. Ce constat est analogue aux résultats obtenus
en présence de fructose où la sélectivité diminue au cours du temps (voir figure 3.10).
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Enfin, la transformation de la pâte de cellulose en HMF fournit un sous-produit, le
furfural, en quantité non négligeable. En effet, la présence de résidus hémi-cellulosiques dans
la pâte conduit à la formation de xylose puis de furfural. La quantité de furfural obtenue est
quasiment égale à la quantité de HMF produit quand le substrat est la pâte de cellulose, alors
qu’elle est trois fois moins importante quand le substrat est la cellulose Avicel. Notons ici qu’il
existe donc également un résidu hémicellulosique dans la cellulose commerciale Avicel.
Par conséquent, dans le but de valoriser les produits issus de la bioraffinerie
lignocellulosique CIMV, l’utilisation de l’hydrolysat ou de la pâte de cellulose au lieu
des produits analogues commerciaux est tout à fait envisageable. L’augmentation du
rendement en HMF pourrait être réalisée de manière "chimique" en augmentant le temps
de réaction ou en ajoutant un catalyseur spécifique d’hydrolyse ou d’isomérisation du
glucose en fructose. Il pourrait également être envisagé d’utiliser le fructose obtenu par
isomérisation de l’hydrolysat : la société CIMV a mis au point une méthode d’isomérisation
enzymatique, où le glucose contenu dans l’hydrolysat est converti en fructose sous l’action
de la glucose-isomérase (Gensweet SGI) à pH 7,5, 50 °C pendant 20 h. Le rendement
de l’isomérisation est de 45 %mol, soit le maximum qu’il est possible d’obtenir car
c’est une réaction équilibrée. Cependant, dans le cadre d’un développement industriel
de la synthèse du HMF, il est préférable de considérer des procédés à peu d’étapes
successives. C’est pourquoi, afin d’augmenter le rendement en HMF, nous proposons dans
ce travail de thèse une solution "procédé" qui consisterait à extraire le HMF au cours de
sa formation dans la cadre d’une réaction extractive. Cette solution sera présentée au chapitre 4.
Pour conclure sur ces essais de synthèse du HMF à haute pression en milieu diphasique
CO2-H2O, nous pouvons dire que, malgré la complexité d’obtention de données cinétiques, les
résultats présentés dans ce paragraphe pourront servir de base à la modélisation de la cinétique.
Afin de comparer "l’effet pH" du CO2, nous avons voulu effectuer des essais de synthèse du HMF
en présence d’un acide classiquement utilisé dans la littérature : l’acide sulfurique. Plusieurs
expériences ont été réalisées à différents pH initiaux et sont présentées dans le paragraphe
suivant.
3.1.3 En catalyse acide sulfurique
Pour tenter de comprendre les résultats obtenus en présence de CO2, la réaction de
déshydratation du fructose en HMF catalysée par l’acide sulfurique a été réalisée. Trois
expériences ont été effectuées, à trois valeurs de pH initiaux différents : pH 3,4 (équivalent au
pH induit par la présence de CO2), pH 2 et pH 2,5 pour étudier l’influence d’une variation de
quelques unités de pH sur la synthèse du HMF.
La valeur du pH initial est une valeur calculée car nous ne disposons pas d’un appareil
de mesure de pH à haute température in situ. Nous avons donc calculé la concentration en
acide sulfurique initiale pour laquelle le mélange réactionnel est de pH 3,4, 2,5 ou 2 à 150 °C.
Ceci a pu être effectué grâce à la connaissance de la variation de la constante d’acidité Ka de
l’acide sulfurique en fonction de la température, fournie par le logiciel PhreeqC. Par exemple,
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afin d’obtenir une solution aqueuse d’acide sulfurique à pH 2 à 150 °C, nous avons préparé
une solution d’acide sulfurique contenant 1,11.10−2 mol/kg d’acide sulfurique. Notons que la
valeur du pH de cette solution à 20 °C est de 1,8.
Un suivi cinétique identique aux réactions de synthèse du HMF avec et sans CO2 a été
réalisé pour ces expériences en présence d’acide sulfurique. Des prélèvements réguliers au cours
du temps ont permis de mettre en évidence l’effet catalytique de l’acide sulfurique en fonction
du pH initial. Comme le montrent les figures 3.15 et 3.16, la valeur initiale du pH a une forte
influence sur la consommation du fructose et la formation du HMF au cours du temps. Plus
cette valeur est faible (pH 2), plus le fructose est transformé rapidement en HMF. Cependant,
des conditions trop acides favorisent également la dégradation du HMF en sous-produits acides.
Figure 3.15 – Influence du pH initial sur l’évolution de la concentration en fructose en catalyse
acide sulfurique à 150 °C. L’incertitude sur la concentation est de ∆C = 0,005 mol/L.
Il est cependant intéressant de s’attarder sur les résultats de synthèse lorsque le pH initial
du mélange réactionnel est de 3,4. En effet, si nous comparons l’évolution de la quantité de
fructose restant en phase aqueuse et du rendement en HMF sans catalyseur et avec l’acide
sulfurique (pH 3,4) sur la figure 3.17, les résultats obtenus sont presque identiques.
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Figure 3.16 – Influence du pH initial sur l’évolution de la concentration en HMF en catalyse acide
sulfurique à 150 °C. L’incertitude sur la concentation est de ∆C = 0,005 mol/L.
Figure 3.17 – Evolution de quantité de fructose restant en phase aqueuse (triangle) et du
rendement en HMF (cercles), en % molaire, au cours du temps, à 150 °C, dans les essais sans
catalyseur (noir) et en présence d’acide sulfurique à pH 3,4 (blanc). L’incertitude sur les mesures est
de ± 1 % pour le fructose et le HMF.
Nous pouvons ainsi en déduire que l’autocatalyse de la réaction devient prépondérante sur
l’effet catalytique de l’acide sulfurique au delà d’un certain pH, compris entre pH 2,5 et 3,4
selon nos expériences. Ceci pourrait donc expliquer pourquoi l’effet catalytique du CO2 est
faible dans cette étude.
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Le rendement maximal en HMF en catalyse acide sulfurique est de 42 % mol. Cette
valeur est atteinte quelles que soient les conditions initiales, mais pour des temps de réaction
différents (2 h à pH 2, 4 h à pH 2,5, 6 h à pH 3,4). Nous remarquons ici qu’une légère
modification du pH initial (de 0,5 unités) a une influence considérable sur la vitesse de
formation du HMF et donc sur la sélectivité. Notons également que le rendement maximal en
HMF obtenu sans catalyseur à 150 °C est de 40 %mol, et celui en milieu diphasique CO2-H2O
est de 48 %mol (à 25 MPa).
Ces résultats montrent que l’utilisation d’acide sulfurique comme catalyseur consiste à
tamponner le milieu aqueux car c’est un acide fort. Ainsi, l’influence de l’eau, de l’acide
formique et de l’acide levulinique comme fournisseurs de protons, donc de catalyseurs de la
déshydratation du fructose en HMF, est masquée. Ces résultats indiquent clairement que,
pour développer un modèle cinétique efficace de synthèse de HMF à partir de fructose en
milieu aqueux sans l’addition d’un catalyseur acide fort, il faut prendre en compte l’apport
d’eau, d’acide lévulinique et formique en tant que fournisseurs de protons. De plus, en milieu
diphasique CO2-H2O sous pression, il sera nécessaire de prendre en compte l’apport de CO2
comme donneur de protons.
3.1.4 Conclusion sur l’étude expérimentale
Ces différentes études expérimentales permettent de conclure que la synthèse sélective de
HMF à partir de fructose dans un système diphasique CO2-H2O haute pression dépend de
deux paramètres interconnectés : la température et le pH (et donc la pression de CO2). Ces
paramètres couplés justifient l’établissement d’un modèle cinétique adapté pour optimiser les
conditions de fonctionnement en ce qui concerne la transformation sélective du fructose en HMF.
Ce modèle permettra également de déterminer le temps de réaction optimal à ne pas dépasser
pour éviter une trop forte dégradation du HMF en sous-produits acides et humines. Les résultats
obtenus lors de ces expériences dans diverses conditions de fonctionnement (température,
pression de CO2) ont ainsi été utilisés pour développer un modèle cinétique présenté dans
la deuxième partie de ce chapitre.
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3.2 Modélisation de la cinétique de conversion du fructose en HMF
en milieu diphasique CO2-H2O sous pression
3.2.1 Les modèles cinétiques pour la synthèse du HMF
Des études sur la cinétique de la conversion du fructose en HMF dans l’eau en présence
d’acides forts tels que l’acide sulfurique et l’acide chlorhydrique ont déjà été publiées. En 2014,
Swift et al. publient une étude expérimentale approfondie sur la cinétique de déshydratation
du fructose, dans laquelle une répartition des tautomères du fructose et une voie directe de
conversion du fructose en acide formique sont examinées [38]. En 2015, Fachri et al. ont mis
au point un modèle efficace pour la déshydratation du fructose en HMF et la dégradation
subséquente du HMF en acides lévulinique et formique, y compris la formation d’humines
[43]. Pourtant, à notre connaissance, aucune étude cinétique sur la déshydratation des hexoses,
intégrant la contribution catalytique de l’acide lévulinique, de l’acide formique et du CO2 dissout
à haute pression, n’a été rapportée.
La vitesse de réaction selon le modèle cinétique utilisé par Fachri et Swift s’écrit de la manière
suivante :
Ri = ki ∗ [réactif ][H+] (3.2)
où ki est la constante cinétique qui dépend de la température selon la loi d’Arrhénius.
Dans ces deux études, la concentration en H+ est calculée en fonction de la quantité
d’acide sulfurique ou d’acide chlorhydrique introduite dans le milieu réactionnel. Elle ne
dépend pas du temps car ces acides forts imposent une concentration fixe en H+ dans
le milieu. La formation d’acides faibles au cours de la réaction n’a donc aucun impact sur celle ci.
De plus, les réactions de consommation du fructose et du HMF sont supposées d’ordre 1
par rapport au réactif. Cette hypothèse a été vérifiée dans notre système diphasique CO2-H2O
en modifiant la concentration initiale de fructose. L’effet de la concentration initiale en
fructose sur la cinétique de la réaction a ainsi été déterminée. les résultats ont montré que
la concentration initiale du fructose variant de 5 % massique à 10 % massique n’a que
légèrement augmenté sa conversion après 7 heures de réaction. Partant d’une solution aqueuse
à 10 % massique de fructose, le fructose était converti à 85 %mol en 7 heures à 150 °C sous
une pression de 25 MPa de CO2. Dans les mêmes conditions de durée, de température et de
pression de CO2, à partir d’une solution aqueuse à 5 % massique de fructose, la conversion du
fructose a atteint 79 %mol. Comme suggéré par la littérature [38, 43] la déshydratation en
HMF peut donc être supposée comme une réaction de premier ordre en ce qui concerne le
fructose.
Afin de concevoir un procédé de réaction extractive du HMF en milieu diphasique CO2-H2O,
nous avons choisi de faire appel à la modélisation pour représenter le comportement du système.
Après l’étude expérimentale de la synthèse du HMF à partir de fructose, la modélisation de la
cinétique de réaction a été mise en place en utilisant le progiciel Matlab (version R2017b).
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3.2.2 Mise en place des équations
3.2.2.1 Schéma de la réaction et espèces mises en jeu
Figure 3.18 – Schéma réactionnel de la déshydratation du fructose en HMF.
Le schéma réactionnel est donné par la figure 3.18. Il décrit la voie réactionnelle
conventionnelle pour la transformation du fructose en HMF et en sous-produits dans cinq
réactions parallèles et consécutives (notées Ri) qui sont toutes acido-catalysées :
— le fructose est déshydraté en HMF par la réaction principale : R1F
— le HMF se réhydrate pour former l’acide lévulinique et l’acide formique : R1H
— le fructose et le HMF polymérisent en humines solides : R2F et R2H
— le fructose est dégradé en acide formique : R3F
La formation d’acide formique à partir de fructose a été ajoutée à ce schéma conformément
aux rapports de la littérature [38] et à l’observation expérimentale (figure 3.5). De plus, il a
été supposé ici que les deux acides principaux produits lors de la réaction sont les acides
lévulinique et formique.
Dans notre cas d’étude, la concentration en H+ doit être déterminée dans le milieu
réactionnel à chaque instant t car les acides lévulinique et formique sont formés au cours du
temps par la dégradation du HMF. Elle doit aussi contenir la contribution du dioxyde de
carbone dissous en acide carbonique et l’autoprotolyse de l’eau.
Ainsi, pour décrire la libération des ions H+ dans la phase aqueuse, les équilibres acide-base
ont été ajoutés au schéma réactionnel : autoprotolyse de l’eau, dissociation de l’acide
lévulinique, dissociation de l’acide formique et dissociation de l’acide carbonique issu de la
dissolution du CO2 dans l’eau (équations 3.3, 3.4, 3.5, 3.6, 3.7).
Kw : H2O  HO− +H+ (3.3)
KFA : FA FA− +H+ (3.4)
KLA : LA LA− +H+ (3.5)
KC1 : H2CO3  HCO−3 +H+ (3.6)
KC2 : HCO−3  CO2−3 +H+ (3.7)
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3.2.2.2 Détermination de la concentration totale en H+
Pour mieux comprendre l’effet des fournisseurs de protons en tant que catalyseurs de la
déshydratation du fructose, il était nécessaire de calculer la concentration totale de H+ en
solution. La première étape est l’expression de l’électroneutralité en solution qui est fonction de
la concentration en ions présents en solution. L’expression de l’electroneutralité est présentée
par l’équation 3.8.
[H+] = [HCO−3 ] + 2[CO2−3 ] + [FA−] + [LA−] + [HO−] (3.8)
Ensuite, afin de développer cette équation et de faire apparaître des concentrations mesurées
expérimentalement, nous avons exprimé la concentration de chaque acide en phase aqueuse :
l’acide carbonique, l’acide formique et l’acide lévulinique (équations 3.20, 3.10, 3.11).
CCO2 = [H2CO3] + [HCO−3 ] + [CO2−3 ] (3.9)
CFA = [FA] + [FA−] (3.10)
CLA = [LA] + [LA−] (3.11)
Enfin, l’expression des constantes de dissociations permet de faire apparaître les différentes
concentrations en acides écrites ci-dessus (équations 3.15, 3.16, 3.13, 3.14, 3.12).
Kw = [HO−]× [H+] (3.12)
KFA =
[FA−]× [H+]
[FA] (3.13)
KLA =
[LA−]× [H+]
[LA] (3.14)
KC1 =
[HCO−3 ]× [H+]
[H2CO3]
(3.15)
KC2 =
[CO2−3 ]× [H+]
[HCO−3 ]
(3.16)
Un système de 9 équations (3.8 à 3.12) a ainsi été écrit et aboutit à l’expression de la
concentration en H+ donnée par l’équation 3.17.
[H+] = [H2CO3]
(
KC1
[H+] + 2
KC1KC2
[H+]2
)
+ KFA × [FA][H+] +
KLA × [LA]
[H+] +
Kw
[H+] (3.17)
Afin de simplifier l’équation 3.17, le diagramme de prédominance ci-dessous permet de faire
plusieurs hypothèses :
Figure 3.19 – Diagramme de prédominance d’un couple acide/base en fonction du pH et du pKa.
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— les concentrations en ions carbonate et bicarbonate peuvent être négligées devant la
concentration en CO2 dissous : CCO2 = [H2CO3] si
KC1
[H+]  1 et
KC1KC2
[H+]2  1. Sous
nos conditions de température (120 à 160 °C) et de pression (10 à 25 MPa), le pH du
milieu réactionnel varie entre 3,7 et 2,7. Ainsi KC1/[H+] varie entre 10−4 et 10−5 et
KC1KC2/[H+]2 entre 10−10 et 10−12 donc ces deux inégalités sont bien vérifiées.
À ce stade, l’équation 3.17 mène, lors du réarrangement, à l’équation 3.18 :
[H+]2 − [H+]
 CFA
1 + [H
+]
KFA
+ CLA
1 + [H
+]
KLA
−KC1 × CCO2 −Kw = 0 (3.18)
où les concentrations en acide formique et acide lévulinique CFA et CLA sont mesurées
par HPLC et où CCO2 est la concentration en CO2 dissous en phase aqueuse. Cette
concentration sera calculée selon la méthode décrite au paragraphe 3.2.2.3.
Développée, l’équation 3.18 est une expression du 4ème ordre en H+.
— De même, l’équation 3.18 peut être simplifiée en considérant que, dans notre gamme de
concentration en H+, les concentrations en ions formiate et lévulinate sont négligeables
devant les concentrations en acide conjugé : soit CFA = [FA] et CLA = [LA].
Alors l’équation 3.18 devient l’équation simplifiée ci-dessous :
[H+] = (KC1 × CCO2 +KFA × CFA +KLA × CLA +Kw)1/2 (3.19)
Enfin, comme la réaction est réalisée à chaud (jusqu’à 160 °C), la dépendance en température
des constantes de dissociation (Kw, KFA, KLA, KC1, KC2) a également été prise en compte
(tableau 3.8), à l’aide d’équations empiriques pour l’acide formique [111] et l’acide carbonique
[80] ou les données disponibles dans le logiciel de spéciation PhreeqC (base de données llnl)
pour l’eau. Pour la valeur de pKLA pour l’acide lévulinique, aucune donnée n’a été trouvée dans
la littérature ou dans les bases de données consultées. De ce fait, sa valeur à 25 ° C (4,59) est
appliquée à toutes les températures. De plus, la deuxième réaction de dissociation de l’acide
carbonique n’est pas considérée ici car sa valeur est négligeable par rapport à la première dans
toutes nos conditions de pression (10 à 25 MPa) et de température (120 à 160 ° C).
Tableau 3.8 – Valeurs de pKa des acides et leur dépendance en température.
T (°C) pKw pKC1 pKFA pKLA
25 14,02 6,37 3,76 4,59
120 11,95 6,48 4,03 4,59
150 11,61 6,71 4,20 4,59
160 11,53 6,79 4,26 4,59
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Validation des hypothèses Nous avons comparé les résultats de la modélisation en utilisant
des valeurs de la concentration en H+ calculée avec les équations 3.18 et 3.19 et les deux
méthodes ont donné une concentration en H+ équivalente (figure 3.20 ). Cela justifie l’utilisation
de l’équation 3.19, et évite la résolution de l’équation rigoureuse 3.18 au sein du solveur
d’équations différentielles sous Matlab. En effet, cette résolution nécessite des boucles d’itération
qui ralentissent les calculs.
Figure 3.20 – Comparaison de l’évolution de la concentration totale en H+ en fonction du temps
calculée par l’équation 3.18 (points) et l’équation simplifiée 3.19 (lignes) pour différentes conditions
opératoires : 150 °C - 10 MPa (orange), 150 °C - 15 MPa (bleu), 150 °C - 25 MPa (rouge), 160 °C -
25 MPa (vert).
Comme l’acide formique et l’acide lévulinique sont des produits de la réaction, leurs
concentrations dépendent du temps : CFA et CLA sont déterminées à chaque étape grâce à la
résolution du système d’équations différentielles du modèle (qui est présenté au paragraphe
3.2.2.5). D’autre part, la concentration en CO2 dissous CCO2 a été considérée comme une
constante tout au long de la réaction car la phase aqueuse est à l’équilibre avec la phase CO2
sous pression, à pression et température constantes. Par conséquent, nous avons choisi de
déterminer CCO2 à partir de calculs thermodynamiques à température et pression fixées, en
tenant compte du comportement thermodynamique du mélange CO2-H2O.
3.2.2.3 Estimation de la concentration en CO2 dissout
Des données expérimentales sur la concentration à l’équilibre de dioxyde de carbone dans
l’eau [112] ont été obtenues pour des conditions similaires à nos conditions réactionnelles de
température et de pression (150 ° C, 10 et 20 MPa) mais pas pour toutes les conditions mises
en place dans cette étude.
Nous avons donc choisi ici d’utiliser des modèles thermodynamiques à haute pression
classiques pour prédire la fraction molaire de CO2 dissout dans la phase aqueuse (xCO2).
De plus, grâce aux données disponibles sur la densité de la phase liquide CO2-H2O [113], la
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concentration molaire en acide carbonique dissous (CCO2) est ensuite calculée (équation 3.20).
Le comportement thermodynamique du système CO2-H2O sous pression est représenté par
le modèle thermodynamique SRK-PSRK-UNIQUAC qui sera présenté au chapitre 4 et qui
a été validé dans une étude précédente [114]. Pour rappel, ce modèle permet de calculer les
fractions molaires de CO2 et d’eau dans chaque phase à l’équilibre thermodynamique et à une
température et une pression fixées.
CCO2 =
ρm
1− xCO2
xCO2
×MH2O +MCO2
(3.20)
où ρ est la densité du mélange CO2-H2O à (T,P) en g/L, xCO2 est la fraction molaire en CO2
dans l’eau à (T,P), MH2O est la masse molaire de l’eau en g/mol et MCO2 est la masse molaire
du CO2 en g/mol.
3.2.2.4 Comparaison des expériences en fonction de la concentration en H+
Pour rappel, nous ne disposons pas de système de mesure de pH à haute température dans
le réacteur, et nos mesures de pH ne se font qu’au début et à la fin de chaque réaction sous
les conditions normales de température et de pression. Par conséquent, nous avons estimé la
concentration en H+ au cours du temps dans chaque expérience grâce à l’équation 3.19. Les
essais sans catalyseur, en milieu diphasique CO2-H2O et en présence d’acide sulfurique ont été
comparés et les résultats sont présentés sur les figures 3.21 et 3.22.
Dans les expériences sans catalyseur, la production de sous-produits acides est mise
en évidence par l’augmentation de la concentration totale en H+. Après une heure à
150 ° C, la production d’acides lévulinique et formique dans le milieu a contribué à la
formation de 4,1.10−4 mol/L de H+ dans la phase aqueuse, ce qui équivaut à une diminution
du pH de 5,8 (valeur initiale à 150 ° C) à 3,4 (après une heure à 150 ° C). Ensuite,
la concentration en H+ augmente lentement à mesure que les acides carboxyliques sont produits.
En milieu diphasique CO2-H2O sous pression, l’évolution de la concentration en H+
est similaire à celle sans catalyseur. L’ajout de CO2 permet d’augmenter légèrement la
concentration totale en H+ dans la phase aqueuse mais son effet catalytique est limité par le
caractère autocatalytique de la déshydratation du fructose en HMF.
En présence d’acide sulfurique, à pH initial 2,5, la dissociation de l’acide sulfurique est
la réaction qui prédomine à l’équilibre. Par conséquent, la concentration en H+ est constante
au cours du temps (figure 3.21). En revanche, à pH initial 3,4, il faut prendre en compte les
équilibres de dissociation des acides formique et lévulinique. Comme indiqué sur la figure 3.22,
l’évolution de la concentration en H+ au cours du temps en présence d’acide sulfurique à pH
initial 3,4 est similaire à celle sans catalyseur, ce qui pourrait expliquer les résultats présentés
dans le paragraphe 3.1.3.
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Figure 3.21 – Comparaison de l’évolution de la concentration totale en H+ en fonction du temps
calculée par l’équation 3.19 lors de la synthèse du HMF à partir de fructose à 150 °C pour différentes
conditions opératoires : sans catalyseur, en milieu diphasique CO2-H2O (25 MPa) et en présence
d’acide sulfurique pH 2,5.
Figure 3.22 – Comparaison de l’évolution de la concentration totale en H+ en fonction du temps
calculée par l’équation 3.19 lors de la synthèse du HMF à partir de fructose à 150 °C pour différentes
conditions opératoires : sans catalyseur, en milieu diphasique CO2-H2O (25 MPa) et en présence
d’acide sulfurique pH 3,4.
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Pour conclure, l’estimation de la concentration totale en H+ dans la phase aqueuse permet
d’apporter des réponses sur les résultats expérimentaux présentés dans la première partie de ce
chapitre. En effet, la comparaison des profils de concentrations pour les différents essais (sans
catalyseur, en présence de CO2 ou d’acide sulfurique à différents pH initiaux) indique qu’en
milieu diphasique CO2-H2O, le CO2 n’est pas le seul catalyseur de la synthèse du HMF. Pour
développer un modèle cinétique complet de production de HMF dans ce milieu, il est nécessaire
de prendre en compte l’apport de l’acide formique et de l’acide lévulinique comme fournisseurs
de protons.
3.2.2.5 Détermination des paramètres cinétiques
L’approche de modélisation de la loi cinétique de Fachri et al. [43] a été adoptée ici et
adaptée à la conversion du fructose en HMF dans un système diphasique CO2-H2O sous
pression.
L’évolution des concentrations de fructose (CF ), de HMF (CHMF ), d’acide formique
(CFA) et d’acide lévulinique (CLA) en fonction du temps est représentée par quatre équations
différentielles ordinaires (équations 3.21, 3.22, 3.23, 3.24).
dCF
dt
= −R1F −R2F −R3F (3.21)
dCHMF
dt
= R1F −R1H −R2H (3.22)
dCFA
dt
= R3F +R1H (3.23)
dCLA
dt
= R1H (3.24)
Les expressions des vitesses de réaction R1F , R2F , R3F , R1H et R2H sont données ci-dessous.
Les paramètres cinétiques à déterminer sont présentés en bleu dans les équations : il s’agit
des constantes de vitesses ki et des ordres en H+. En effet, pour les énergies d’activations, les
valeurs publiées par Fachri et Swift ont été utilisées.
R1F = k1RF exp
(
−E1F
R
( 1
T
− 1
TR
))
CF (CH+)αF (3.25)
R2F = k2RF exp
(
−E2F
R
( 1
T
− 1
TR
))
CF (CH+)βF (3.26)
R3F = k3RF exp
(
−E3F
R
( 1
T
− 1
TR
))
CF (CH+)γF (3.27)
R1H = k1RH exp
(
−E1H
R
( 1
T
− 1
TR
))
CHMF (CH+)αH (3.28)
R2H = k2RH exp
(
−E2H
R
( 1
T
− 1
TR
))
CHMF (CH+)βH (3.29)
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Notons ici que les mécanismes de dégradation du fructose et du HMF en humines n’étant
pas connus dans la littérature (réactions R2F et R2H), cette écriture suppose un mécanisme
sous l’action de protons.
Les paramètres cinétiques ont été déterminés à partir de la minimisation des erreurs
quadratiques entre les données expérimentales (au nombre de 44 au total) et la modélisation à
l’aide du progiciel Matlab (fonction lsqnonlin). Le programme Matlab est constitué de deux
boucles qui permettent de résoudre le système d’équations différentielles puis de minimiser
l’écart quadratique entre la valeur calculée et la valeur expérimentale (méthode des moindres
carrés). Le programme est fourni en annexe.
3.2.3 Résultats du modèle cinétique
Dans un premier temps, nous avons déterminé les dix paramètres cinétiques (cinq
constantes cinétiques et cinq ordres de réaction en H+) indiquées dans le paragraphe
précédent. Les ordres de réaction en H+ identifiés ont des valeurs proches de 1, ceci indique
une dépendance de premier ordre de la concentration en catalyseur, ce qui était logiquement
attendu [38, 43]. En conséquence, nous avons fixé les ordres en H+ à 1 et relancé l’identification
des cinq constantes cinétiques avec une estimation de l’intervalle de confiance (fonction
nlparci) à 95 %.
Les valeurs des constantes cinétiques obtenues sont données dans le tableau 3.9 avec leur
intervalle de confiance. La comparaison des résultats du modèle cinétique et des expériences
est présentée sur les figures 3.23, 3.24, 3.25. Comme le montrent ces figures, il existe un bon
accord entre le modèle et les expériences dans les trois conditions différentes présentées ici.
Les intervalles de confiance donnent une meilleure connaissance de la description de chaque
réaction par le modèle. Comme mentionné par Swift et al. dans leur étude cinétique, les
concentrations plus élevées (comme pour le fructose et le HMF) correspondent de manière plus
précise que les faibles concentrations (acides formique et lévulinique). L’amélioration ultérieure
de l’identification des paramètres consisterait à donner plus de poids à ces valeurs de faibles
concentrations pour forcer le modèle à mieux s’y adapter. Notons que les valeurs des constantes
cinétiques sont dans le même ordre de grandeur que celles estimées par le modèle de Fachri.
Toutefois, dans le système diphasique CO2-H2O, la dégradation du HMF en humines est plus
rapide que sa réhydratation en sous-produits acides, alors que c’est l’inverse en milieu acide
sulfurique.
Tableau 3.9 – Valeurs des constantes cinétiques estimées par modélisation de la cinétique de
conversion du fructose en HMF en milieu diphasique CO2-H2O haute pression. Les valeurs des
énergies d’activation sont celles des études de Fachri et Swift [38] [43].
Réaction R1F R2F R3F R1H R2H
Ea (kJ/mol) 123 148 130 92 119
k (min−1) 1,28 ± 0,09 0,26 ± 0,09 0,06 ± 0,02 0,18 ± 0,03 0,33 ± 0,09
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Figure 3.23 – Profils de concentrations de la conversion du fructose à 160 °C - 25 MPa en milieu
diphasique CO2-H2O : expérimental (cercles), estimé (lignes). Fructose (rouge), HMF (vert), acide
formique (noir), acide lévulinique (bleu).
Figure 3.24 – Profil de concentrations de la conversion du fructose à 150 °C - 25 MPa en milieu
diphasique CO2-H2O : expérimental (cercles), estimé (lignes). Fructose (rouge), HMF (vert), acide
formique (noir), acide lévulinique (bleu).
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Figure 3.25 – Profil de concentrations de la conversion du fructose à 150 °C - 15 MPa en milieu
diphasique CO2-H2O : expérimental (cercles), estimé (lignes). Fructose (rouge), HMF (vert), acide
formique (noir), acide lévulinique (bleu).
3.2.4 Etude de sensibilité du modèle cinétique
Une fois les paramètres cinétiques obtenus et validés, nous avons déterminé les
conditions optimales de synthèse (température, pression de CO2, temps) pour maximiser
le rendement en HMF. Il a également été possible de simplifier le modèle cinétique et de
retrouver par le calcul la valeur du rendement maximal en HMF dans nos conditions opératoires.
Pour l’étude d’optimisation, nous avons eu besoin de donner des bornes inférieures et
supérieures aux paramètres considérés. Ces valeurs ont été choisies centrées sur le domaine
expérimental, en agrandissant ce domaine vers des pressions plus élevées (jusqu’à 50 MPa)
mais des températures modérées (< 180 °C). En effet, l’étude expérimentale a montré que
les réactions de dégradation du HMF sont favorisées à haute température. La pression de CO2
n’intervenant pas directement dans le calcul de [H+] du modèle, nous avons déterminé les bornes
de la concentration en CO2 dissous en fonction de celles de la température et de la pression de
CO2 (voir équation 3.20 page 3.20).
— température : entre 90 et 180 °C
— pression de CO2 : entre 10 et 50 MPa,
— concentration en CO2 dissous : entre 0,5 et 2 mol/L
— concentration initiale en fructose : entre 0,4 et 0,8 mol/L
96
3.2. MODÉLISATION DE LA CINÉTIQUE DE CONVERSION DU FRUCTOSE EN HMF EN
MILIEU DIPHASIQUE CO2-H2O SOUS PRESSION
3.2.4.1 Optimisation des conditions opératoires
Dans cette partie, l’objectif est de déterminer les conditions opératoires optimales afin de
maximiser le rendement en HMF en un temps mimimum. Pour cela, nous avons fait varier les
valeurs de température, concentration en CO2 et concentration initiale en fructose. Les deux
critères fournis au modèle sont le rendement en HMF et le temps de réaction pour l’obtenir
(noté tmax). Le critère rendement est à maximiser, tandis que le critère temps est à minimiser.
Les résultats sont présentés dans le tableau 3.10.
Tableau 3.10 – Valeurs des paramètres optimisés pour la synthèse du HMF en milieu diphasique
CO2-H2O.
tmax (min) T (°C) CCO2 (mol/L) P (MPa) CF0 (mol/L) YHMF (%mol)
100 168,1 1,54 45 0,7 46,98
150 162,1 1,43 40 0,63 47,20
200 157,8 1,54 45 0,72 47,34
250 157,9 1,20 30 0,47 47,33
300 154,3 1,44 40 0,53 47,39
350 153,2 1,26 30 0,47 47,40
400 153,0 1,15 25 0,40 47,40
450 150,9 1,40 37 0,50 47,41
500 150,8 0,90 18 0,40 47,41
Les résultats présentés dans le tableau 3.10 montrent tout d’abord que le rendement
maximal en HMF plafonne autour d’une valeur moyenne de 47 %mol, quelles que soient les
conditions opératoires. Ceci est en accord avec les résultats de l’étude expérimentale rapportés
dans la première partie de ce chapitre.
De plus, si l’objectif est d’obtenir le rendement maximal en HMF en un temps plutôt
court (moins de deux heures), il est nécessaire d’augmenter la température et la pression de
CO2. Les données du tableau 3.10 ont été utilisées pour tracer le front de Pareto présentée
sur la figure 3.26. Ce front de Pareto est constitué des points "non données" pour lesquels
il est impossible d’augmenter le rendement en HMF (respectivement le temps opératoire)
sans augmenter le temps opératoire (respectivement diminuer le rendement). Nous pouvons
remarquer que l’obtention du rendement maximal en HMF n’est possible qu’après 300 min. La
prolongation de la réaction n’a plus d’influence sur la valeur du rendement maximal (présence
d’un plateau sur la courbe) mais elle permet d’effectuer la synthèse du HMF à plus basse
température.
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Figure 3.26 – Front de Pareto présentant l’évolution du rendement maximal en HMF en fonction
du temps minimal. Chaque point est obtenu pour des conditions opératoires différentes, reportées
dans le tableau 3.10.
3.2.4.2 Influence relative des réactions
Dans cette partie, nous avons mené une étude de sensibilité du modèle afin d’estimer
l’influence des réactions de dégradation du HMF sur le rendement en HMF. En effet,
comme présenté dans la revue de la littérature, il est nécessaire de trouver des méthodes
pour extraire le HMF de la phase aqueuse afin de limiter sa dégradation. Nous verrons
au chapitre 4 dans quelle mesure l’extraction du HMF peut être opérée par le CO2 supercritique.
Ainsi, les résultats présentés ci-dessous présentent-ils une simulation de l’extraction du
HMF au cours de la réaction, similairement à une réaction extractive. Pour cela, les constantes
cinétiques des réactions de dégradation du HMF (k1RH et k2RH) ont été modifiées : divisées par
un facteur 10 dans un premier temps, puis réduites à une valeur nulle. Le tableau 3.11 présente
les résultats obtenus sur le rendement maximal en HMF et sur les paramètres opératoires.
L’évolution du rendement en HMF en fonction du temps pour les différentes configurations
simulées dans le tableau 3.11 est représentée sur la figure 3.27.
Tableau 3.11 – Influence de la modification des constantes cinétiques k1RH et k2RH sur les
paramètres opératoires optimisés et sur le rendement maximal en HMF.
k1RH k2RH T CCO2 P CF0 YHMF identification
(°C) (mol/L) (MPa) (mol/L) (mol/L) figure 3.27
0,1769 0,3182 154 1,35 35 0,50 47,3 par0
0,01769 0,3182 155 1,98 65 0,78 51,3 par1
0,01769 0,03182 161 1,82 53 0,73 67,7 par2
0 0 165 1,88 55 0,79 72,6 par3
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Les résultats montrent que l’extraction simulée permet effectivement d’augmenter le
rendement en HMF. Notons que le rendement maximal en HMF est plafonné à 72,6 %mol
quand k1RH et k2RH sont nuls car les réactions de dégradation du fructose sont toujours
présentes. Cette approche simpliste confirme que la limitation du rendement est bien liée à ces
réactions de dégradation.
Figure 3.27 – Influence de la diminution des constantes cinétiques des réactions de dégradation du
HMF, k1RH et k2RH , sur l’évolution du rendement en HMF au cours du temps. La légende se réfère
au tableau 3.11.
3.2.4.3 Interprétation des résultats à l’aide d’un modèle simplifié
Une première remarque importante tirée des résultats expérimentaux et de l’optimisation
est que la valeur du rendement maximal en HMF, noté Rmax, est de 48 %mol. Cette valeur ne
peut être dépassée, quelles que soient la température, la pression de CO2 et les concentrations
en réactifs. De plus, ce rendement maximal est obtenu à un temps de réaction donnée, noté
tmax qui dépend des conditions de fonctionnement. Notons que le rendement en HMF diminue
de manière significative pour des temps de réaction supérieurs à tmax. En effet, lorsque des
réactions successives sont impliquées, la courbe du rendement en produit intérmédiaire (ici le
HMF) se présente sous la forme d’une "cloche" (voir figure 3.23). Dans ce cas, la durée de la
synthèse doit être soigneusement contrôlée et la valeur de tmax identifiée avec précision.
La configuration cinétique de la synthèse est une combinaison de réactions du premier ordre
successives et parallèles. En effet, l’originalité de notre modélisation réside dans la présence
d’équations permettant de calculer la concentration en H+ au cours du temps, rendant compte
de son effet catalytique qui affecte les valeurs des constantes cinétiques de toutes les réactions
du système. L’évolution de la concentration en H+ au cours du temps, pour un ensemble donné
de conditions de fonctionnement n’est pas constante (voir figures 3.21 et 3.22„ mais augmente
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plutôt lentement, car le pH de la phase aqueuse est quelque peu "tamponné" par le CO2 dissous
et la formation des acides lévulinique et formique tout au long de la réaction. Dans cette étude,
nous proposons comme simplification d’assumer une valeur moyenne pour la concentration en
H+, que nous considérons donc comme constante dans l’ensemble des équations différentielles.
Dans ce cas, l’ensemble des équations différentielles pour cette configuration simplifiée peut
être résolu de manière analytique : ceci est présenté par les équations suivantes.
CF = C0F exp(−KF t) (3.30)
CHMF = C0F
KF
KH −KF (exp(−KF t)− exp(−KHt)) (3.31)
où les constantes cinétiques globales notées K sont fonctions de la concentration en H+, de
la température et de la constante de vitesse intrinsèque k :
KF = K1F +K2F +K3F (3.32)
KHMF = K1H +K2H (3.33)
Ki = CH+ki exp
(
−Ei
R
( 1
T
− 1
TR
))
(3.34)
Ainsi, il reste à résoudre l’équation différentielle sur la concentration en HMF à t = tmax :
dCHMF
dt
(t = tmax) = R1F −R1H −R2H = 0 (3.35)
CHMF =
K1F
KH
C0F exp(−KF tmax) (3.36)
Rmax =
CHMF
C0F
= K1F
KH
exp(−KF tmax) (3.37)
L’expression de CHMF à tmax donne :
C0F
KF
KH −KF (exp(−KF tmax)− exp(−KHtmax)) =
K1F
KH
C0F exp(−KF tmax) (3.38)
Enfin, par réarrangement, nous obtenons l’expression de tmax uniquement en fonctions des
constantes cinétiques globales K :
tmax =
ln
(
KH
KF
)
KH −KF (3.39)
puis de la même façon celle de Rmax :
Rmax =
K1F
KF
(
KH
KF
)( KH
KF −KH
)
(3.40)
100
3.2. MODÉLISATION DE LA CINÉTIQUE DE CONVERSION DU FRUCTOSE EN HMF EN
MILIEU DIPHASIQUE CO2-H2O SOUS PRESSION
Evaluation du rendement maximum L’équation 3.40 montre que Rmax est un rapport de
constantes cinétiques globales. Comme suggéré, la factorisation du terme de la concentration
en H+ et sa simplification dans le rapport des constantes cinétiques globales de l’équation 3.40
montrent que le rendement maximal en HMF est indépendant de la concentration en H+,
comme observé expérimentalement.
En outre, si nous supposons que les énergies d’activation des cinq réactions sont
peu différentes, l’équation 3.40 permet également de factoriser le terme exponentiel
d’Arrhenius et de le simplifier dans les fractions, ce qui donne une expression de Rmax
indépendant de la température de réaction, comme observé expérimentalement. Donc,
Rmax peut être calculé à partir de la connaissance des valeurs des constantes cinétiques
intrinsèques uniquement (tableau 3.9). Le calcul donne la valeur de 47,2 %mol, ce qui
est très proche de la valeur expérimentale de 48 %mol. Cette valeur est également
très proche de celle donnée par le modèle complet (47,4 %mol), ce qui indique que
la simplification du modèle est pertinente. Ces résultats peuvent également expliquer
les résultats rapportés par Fachri et al. où ils ont montré que le rendement en HMF
atteignait une valeur maximale (56 %mol), indépendamment de la température de réaction [43].
Ce modèle simplifié explique donc pourquoi, quelles que soient la température et la
pression, la valeur du rendement est inéluctablement fixée à 48 % pour notre système. De
plus, l’indépendance de la valeur du rendement maximal avec la pression (qui équivaut en fait
à l’indépendance vis-à-vis de la concentration en H+) a été mise en évidence dans le modèle
simplifié, car [H+] est présent dans toutes les constantes cinétiques globales et peut donc
être factorisé dans les sommes, et simplifié dans les fractions. C’est en effet une justification
indirecte de l’effet catalytique de H+ sur toutes les réactions, comme nous l’avions supposé
dans notre modèle cinétique complet.
Evaluation du temps au rendement maximum L’expression du temps au rendement
maximal tmax (équation 3.40) peut également être réécrite avec l’hypothèse d’une énergie
d’activation similaire et d’une concentration constante en H+. Ceci donne l’équation 3.41 où
Eeffa représente une valeur moyenne des énergies d’activation de toutes les réactions. Dans ce
cas, le terme exponentiel est simplifié au numérateur et le terme exponentiel factorisé reste
au dénominateur, ce qui indique que tmax décroît lorsque la température augmente, comme
observé expérimentalement.
tmax =
ln
(
kH
kF
)
kH − kF
1
[H+]
1
exp
(−Eeffa
R
( 1
T
− 1
TR
)) (3.41)
De même, dans l’équation simplifiée 3.41, le terme [H+] reste uniquement au dénominateur,
ce qui indique que tmax diminue à mesure que la concentration en H+ augmente, comme
observé expérimentalement.
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3.2.5 Conclusion sur le modèle cinétique
Ce modèle simplifié s’est donc révélé très utile pour comprendre l’influence des
conditions de fonctionnement et pour donner une évaluation rapide (mais néanmoins
précise) du rendement maximal en HMF. En fait, le rendement de la réaction de
synthèse du HMF semble être limité par la configuration cinétique globale où les
réactions de dégradation limitent le rendement. Ceci a été prouvé au paragraphe 3.2.4.2,
où l’annulation artificielle des constantes cinétiques des réactions de dégradation du
HMF (k1RH et k2RH) permet d’obtenir une valeur de rendement en HMF plus élevée (72 %mol).
L’augmentation du rendement en HMF pourrait être testée en ajoutant des catalyseurs
spécifiques [115] capables d’augmenter sélectivement la vitesse de la réaction de
synthèse ciblée. Il a également été proposé de favoriser la synthèse directe du HMF
en modifiant la nature du milieu réactionnel : ajout de solvants ou de sels miscibles à l’eau [116].
Outre les solutions proposées ci-dessus basées sur la chimie de la réaction, une
augmentation du rendement en HMF pourrait être réalisée par une solution procédé qui
consiste à extraire le HMF du milieu aqueux tout au cours de la réaction pour éviter
sa dégradation. Cela conduit à un procédé de réaction extractive en une seule étape, qui
entraînerait une augmentation du rendement en HMF (au maximum de 72 %mol). Comme
présenté dans le chapitre 1, l’utilisation de solvants organiques tels que la MIBC, le THF ou le
2-sec-butylphénol a déjà permis d’augmenter le rendement en HMF. Cependant, ces solvants
organiques souffrent de propriétés néfastes pour l’environnement et, à l’inverse, une réaction
extractive au CO2 supercritique fournirait un procédé totalement durable dans lequel le HMF
est produit par déshydratation sélective du fructose, sans addition de solvants questionnables.
De plus, aucune étape de purification supplémentaire n’est nécessaire avec l’extraction au
CO2 supercritique et le HMF pur pourrait être obtenu après séparation par une cascade de
détentes. L’étude d’un tel procédé est présenté au chapitre 4, à travers la compréhension des
équilibres thermodynamiques CO2-H2O-HMF.
3.3 Conclusion sur l’étude de la synthèse du HMF en milieu
diphasique CO2-H2O sous pression
La conversion du fructose en HMF et de ses produits de dégradation a été réalisée en
milieu diphasique CO2-H2O entre 120 et 160 ° C, et sous des pressions de CO2 allant jusqu’à
25 MPa. Grâce à une variation de pression, le pH du milieu aqueux dans lequel le HMF est
produit peut être ajusté. Il a été démontré que la déshydratation du fructose est catalysée par
les protons H+ générés par la dissociation des sous-produits acides (acide lévulinique et acide
formique), ainsi que par la dissociation de l’acide carbonique issus de la dissolution du CO2
dans l’eau. Même s’il est assez faible en raison du caractère autocatalytique de la réaction, il
a été mis en évidence un effet catalytique de CO2 sous pression, permettant un rendement
en HMF allant jusqu’à 48%mol après 4 heures de réaction à 160 ° C sous 25 MPa de CO2.
Afin de proposer des conditions optimales de synthèse, un nouveau modèle cinétique complet,
incluant l’effet catalytique du CO2, a été mis au point dans cette étude, où la contribution de
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l’acide lévulinique et de l’acide formique en tant que catalyseurs de la conversion du fructose
en HMF est également prise en compte.
Comme le HMF est un produit intermédiaire dans cette synthèse à réactions successives,
l’évolution de son rendement au cours du temps se présente sous la forme d’une courbe en
cloche, logiquement attendue. Ainsi, la connaissance du rendement maximal en HMF Rmax et
du temps de réaction correspondant tmax est-elle primordiale pour cette synthèse. Nous avons
donc proposé une simplification du modèle qui permet d’évaluer facilement et rapidement
le rendement maximal et d’expliquer qualitativement l’évolution de tmax en fonction de la
température et de la pression.
En tant que perspective, comme nous l’avons mentionné dans la revue de la littérature,
un moyen pertinent d’augmenter le rendement en HMF en empêchant sa dégradation en
phase aqueuse serait de coupler son extraction simultanée par le CO2 supercritique. Cela
pourrait être fait en mettant en place un flux continu de CO2 dans le réacteur. Ce mode
de fonctionnement exploiterait tous les avantages de l’utilisation du CO2 pour de telles
réactions à partir de biomasse : son effet catalytique et son pouvoir d’extraction. Dans ce cas,
le couplage de la modélisation cinétique proposée dans ce chapitre avec la modélisation du
processus d’extraction au CO2 (basé sur l’équilibre thermodynamique du mélange réactif
complet, présentée au chapitre suivant) fournira l’outil théorique permettant de prédire les
meilleures conditions de fonctionnement du procédé d’extraction. Ceci guidera ainsi le choix
des expériences les plus appropriées pour la validation de ce procédé hybride de production de
HMF à partir de sucres issus de la biomasse lignocellulosique.
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Chapitre 4
Comportememnt thermodynamique du
système CO2-HMF-H2O
La compréhension des équilibres thermodynamiques du système ternaire CO2-HMF-H2O a
consisté dans un premier temps à étudier les sous-systèmes binaires constituant le système
ternaire. Grâce à l’utilisation d"un modèle thermodynamique adapté à la haute pression, nous
avons pu estimer le cœfficient de partage du HMF en milieu diphasique CO2-H2O et son
évolution avec les conditions de pression et de température. Enfin, ce chapitre présente deux
études expérimentales sur les équilibres de phases du système ternaire.
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4.1 Introduction à l’étude thermodynamique
L’objectif général de ce travail de thèse est de concevoir un procédé de réaction extractive
du HMF en milieu diphasique CO2-H2O. Nous avons pu étudier au chapitre 3 l’effet
catalytique du CO2 et modéliser la cinétique de réaction. Afin de modéliser la réaction
extractive dans son ensemble, il est nécessaire de prendre également en compte dans le modèle,
l’extraction du HMF par le CO2 supercritique.
Pour cela, notre première approche a consisté à faire apparaître dans les équations
cinétiques la concentration du HMF dans l’eau, en prenant en compte sa distribution entre la
phase aqueuse et la phase CO2. Le calcul de cette concentration peut se faire en utilisant le
cœfficient de partage du HMF entre le CO2 supercritique et l’eau. Comme il n’existe aucune
donnée dans la littérature sur ce paramètre et sur son évolution en fonction des conditions
opératoires, nous avons été amenés à chercher une méthode d’estimation. La méthode
présentée ici peut être considérée comme une approche simplifiée, car nous avons focalisé
notre étude sur la compréhension des équilibres de phases du système ternaire CO2-HMF-H2O
uniquement, sans tenir compte de la présence des autres constituants (sucres et sous-produits
acides). Si cette hypothèse nous semble justifiée dans le cas des sucres, insolubles dans le CO2
supercritique, elle est plus discutable dans le cas de l’acide formique et de l’acide lévulinique.
Cependant, nous avons choisi de privilégier cette approche simplifiée, le HMF étant le composé
cible de cette étude.
L’étude expérimentale du comportement à l’équilibre de tels systèmes multiconstituants
sous pression est délicate et nécessite des dispositifs expérimentaux spécifiques, non
disponibles au laboratoire. Ainsi, notre approche a-t-elle consisté à bâtir une modélisation du
comportement thermodynamique du mélange ternaire à partir des données expérimentales
de la littérature relatives aux sous-sytèmes binaires, à savoir CO2-HMF, CO2-H2O et H2O-HMF.
La première partie de ce chapitre présente la recherche des données d’équilibre des
sous-systèmes binaires et la démarche de choix du modèle thermodynamique utilisé
pour représenter notre système. Dans une deuxième partie, nous décrivons le travail de
détermination des cœfficients et paramètres nécessaires au modèle choisi. Ensuite, les résultats
relatifs au cœfficient de partage du HMF au sein du milieu diphasique CO2-H2O sont présentés
et confrontés à une validation expérimentale réalisée grâce aux dispositifs présentés dans le
chapitre 2.
4.2 Données d’équilibre et choix du modèle thermodynamique
4.2.1 Etat de l’art des données disponibles
La première étape a consisté à rassembler, à partir de la littérature, les données
expérimentales d’équilibre et les modèles thermodynamiques appliqués à chaque sous-système
binaire constituant le mélange ternaire CO2-HMF-H2O. En effet, au cours du processus
de modélisation des équilibres entre phases, il est nécessaire de s’appuyer sur des données
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expérimentales pour affiner le modèle thermodynamique choisi. Les données disponibles sur
les sytèmes binaires et ternaires contenant l’eau, le CO2, le HMF sont rassemblées dans le
tableau 4.1.
Tableau 4.1 – Données expérimentales sur les équilibres entre phases pour les systèmes contenant le
HMF et/ou le CO2 et/ou l’eau.
Système nombre de points gamme de température gamme de pression Réf.
CO2-H2O 16 75 - 100 °C 25 - 700 bar [117]
CO2-H2O 22 25 - 100 °C 17 - 51 bar [118]
CO2-H2O 8 50 °C 70 - 175 bar [119]
CO2-H2O 29 50 - 80 °C 40 - 140 bar [120]
CO2-H2O 47 5 - 45 °C 5 - 80 bar [121]
CO2-HMF 22 40 - 70 °C 100 - 200 bar [101]
CO2-HMF 28 50 - 90 °C 100 - 220 bar [98]
H2O-HMF 1 25 °C 1 atm [122]
A la lecture du tableau 4.1, nous pouvons voir que :
— les données expérimentales sur le système binaire CO2-H2O sont disponibles dans la
bibliographie [117–121] et plusieurs modèles thermodynamiques ont été appliqués avec
succès à ce système [114, 120, 121].
— par contre, très peu d’articles traitent du binaire CO2-HMF. Seuls Jing et al. [101] et
Sun et al. [98] ont publié des données expérimentales sur la solubilité du HMF dans le
CO2 (entre 40 et 90 °C, 100 à 220 bar) et Jing et al. ont appliqué le modèle de Chrastil
[102] aux données expérimentales obtenues (ce modèle sera présenté dans le paragraphe
suivant). De plus, Prieto et al. [123] ont proposé un modèle thermodynamique (GCA-EoS
pour Group Contribution Associating Equation of State) obtenu à partir des données
expérimentales de Jing et al.. Ce modèle est constitué d’une équation d’état qui prend en
compte les associations entre groupement des molécules étudiées.
— quant à l’équilibre H2O-HMF, les bases de données en ligne dont nous disposons
(PubChem, ChemSpider) fournissent une seule donnée qui est la solubilité du HMF
dans l’eau à 25 °C, 1 atm calculée par un programme d’estimation de propriétés
physico-chimiques (EPI suiteTM) de l’agence envionnementale américaine (EPA) [122].
Cependant ces deux données ne sont pas cohérentes (364 g/L pour ChemSpider et
700 g/L pour PubChem). Sachant que plus de détails sont donnés sur ChemSpider
(estimation via le calcul de log (Kow)), nous accorderons plus de crédit à cette valeur. Il
n’existe pour le système H2O-HMF aucune donnée d’équilibre liquide-vapeur.
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4.2.2 Estimation préliminaire de la solubilité du HMF dans le CO2 avec le modèle
de Chrastil
Dans une première approche pour représenter le système binaire CO2-HMF, nous avons
repris ici les paramètres du modèle de Chrastil [102] obtenus par Jing et al. afin d’étudier
l’influence de la température et de la pression de CO2 sur la solubilité du HMF. Ce modèle
permet d’estimer la solubilité d’un composé dans le CO2 supercritique en fonction de la masse
volumique du CO2. L’équation de Chrastil est basée sur l’hypothèse que chaque molécule de
soluté (ici le HMF) s’associe à k molécules du solvant supercritique (ici le CO2) pour former à
l’équilibre un complexe de solvatation (équation 4.1).
HMF + k CO2 ↔ (HMF )(CO2)k (4.1)
La formulation de la solubilité du soluté dans le CO2 supercritique est donnée par l’équation
4.2.
ln s = k ln ρCO2 +
α
T
+ β (4.2)
où s est la solubilité du composé dans le CO2 supercritique exprimée en g.L−1, ρCO2 est
la masse volumique du CO2 à la pression et température considérées en g.L−1, T est la
température du mélange en K, k est le nombre d’association, α est une constante définie par
-∆H/R (où ∆H est l’enthalpie de la réaction d’association exprimée en J.mol−1 et R est la
constante des gaz parfaits exprimée en J.K−1.mol−1 et β est une autre constante relative à la
masse molaire du soluté et du solvant. Les paramètres de Chrastil sont obtenus à partir de la
régression des données expérimentales. Pour le HMF, Jing et al. ont obtenu les valeurs des
paramètres suivantes : k = 4,11, α = -3306,2 et β = -15,60. Ces paramètres ont été estimés
pour des températures entre 40 et 70 °C et pour des pressions inférieures à 20 MPa.
Nous avons ainsi tracé l’évolution de la solubilité du HMF en fonction de la température et
de la pression de CO2, évaluée par le modèle de Chrastil entre 40 et 70 °C et nous avons estimé
sa variation à plus haute pression (jusqu’à 30 MPa). De plus, dans une approche simplifiée, nous
avons également estimé l’évolution de la solubilité du HMF à plus haute température (jusqu’à
150 °C) avec les mêmes paramètres de Chrastil, en faisant l’hypothèse qu’ils sont valides
pour ce domaine de température de de pression. La figure 4.1 présente les résultats de ces calculs.
Notons tout d’abord que la valeur de la solubilité du HMF dans le CO2 est faible sur le
domaine de température et de pression considérées, à savoir moins de 10 g/L. Cette solubilité
augmente avec la pression. De plus, la figure 4.1 montre qu’il existe une zone de solubilité
rétrograde où, à pression constante, la solubilité du HMF diminue lorsque la température
augmente. La pression de "cross-over", c’est-à-dire la valeur limite de pression de CO2 au-delà
de laquelle ce phénomène n’existe plus, se situe autour de 22 MPa sur le domaine expérimental
de température (40-70 °C). L’augmentation de la température semblerait décaler le domaine de
solubilité rétrograde, puisque sur le domaine de température 100-150 °C, la valeur de la pression
de "cross-over" se situe aux altentous de 30 MPa. Cette dernière remarque est cependant à
nuancer car les paramètres de Chrastil ont été appliqués au-delà de la gamme de température
utilisée pour évaluer les paramètres.
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Figure 4.1 – Evolution de la solubilité du HMF dans le CO2 supercritique en fonction de la
température et de la pression de CO2 : données expérimentales (◦) et modèle de Chrastil (traits).
Ces premiers calculs montrent donc que, pour favoriser la solubilisation du HMF par le
CO2 supercritique, il serait nécessaire de travailler à haute pression et haute température.
Comme nous l’avons vu au chapitre 3, la réaction de synthèse du HMF est plus rapide à
haute température et haute pression. Donc les conditions opératoires qui semblent optimales
pour la réaction et l’extraction seraient concordantes. Cependant, l’étude seule du système
binaire CO2-HMF ne permet pas de conclure sur le comportement du système ternaire
CO2-HMF-H2O qui est l’objet de ce travail. Nous avons donc choisi d’étudier en détails
les modèles thermodynamiques appliqués aux systèmes haute pression afin de prédire les
équilibres de phases du système ternaire.
4.2.3 Les modèles thermodynamiques appliqués aux systèmes haute pression
4.2.3.1 Approche générale
L’équilibre entre deux phases (par exemple liquide (L)-vapeur (V)) se traduit par l’égalité
des potentiels chimiques de chaque constituant du système entre les deux phases (équation
4.3). Cette équation est valable à température T, pression P et composition molaire données
(xi : fraction molaire du constituant i en phase liquide, yi : fraction molaire du constituant i en
phase vapeur, i = 1,..., N constituants).
µVi (T, P, yi) = µLi (T, P, xi) (4.3)
En faisant intervenir dans la définition du potentiel chimique un état de référence et la
fugacité du constituant, l’équilibre entre deux phases revient à écrire l’égalité des fugacités,
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donnée par l’équation 4.4. La fugacité est une grandeur homogène à une pression et dépend des
conditions du système (température, pression, composition).
fVi (T,P, yi) = fLi (T, P, xi) (4.4)
La modélisation des équilibres entre phases s’appuie ainsi sur l’expression des fugacités :
de façon homogène par une équation d’état unique (qui représente toute la zone fluide) ou
de façon hétérogène où la fugacité en phase vapeur est calculée par une équation d’état et la
fugacité en phase liquide est calculée par un modèle de cœfficients d’activités ou d’enthalpie
libre d’excès. Le traitement homogène par les équations d’état cubiques est recommandé pour
l’étude de systèmes sous hautes pressions, lorsqu’un des constituants du système est proche ou
au-delà de son point critique. Le traitement hétérogène est plutôt conseillé quant à lui dans des
zones de basses pressions car il traduit la non-continuité entre les deux phases, et est adapté
pour les molécules polaires conduisant à de la non-idéalité en phase liquide (associations fortes).
Lorsqu’un mélange est constitué à la fois de molécules polaires et dans des conditions
proches des conditions critiques, il est habituel d’avoir recours à l’approche dite "combinée",
mettant en jeu des règles de mélange dites "complexes". Dans cette approche, l’ensemble de la
zone fluide est traitée par une équation d’état mais pour laquelle les règles de mélange sont
basées sur l’utilisation de modèles de cœfficients d’activité. Comme le cas de l’étude est le
système ternaire CO2-HMF-H2O, constitué de molécules polaires (HMF et eau) et soumis à
des niveaux de pression élevés, nous utiliserons donc cette approche combinée.
Les paragraphes suivants présentent une introduction aux équations d’état cubiques et
aux règles de mélange utilisées dans ce travail. Une description plus complète des différentes
approches thermodynamiques pourra être trouvée dans l’ouvrage de Poling [124] et également
dans celui de Kontogeorgis et Folas [125].
4.2.3.2 Les équations d’état
Les équations d’état sont des corrections à la loi des gaz parfait pour expliquer le
comportement des gaz. Dérivées de l’équation du chimiste néerlandais Van der Waals
(1873), elles prennent en compte le volume occupé par les molécules qui n’est pas
négligeable à forte pression (appelé covolume b) et les interactions entre les molécules
(répulsion, attraction). Les plus connues et utilisées sont les équations d’état de Redlich
et Kwong (RK), de Soave, Redlich et Kwong (SRK) et de Peng et Robinson (PR), dont
la formulation est proche. Ces équations d’état sont des équations semi-empiriques dites
cubiques car développées, elles sont du 3ème ordre par rapport au volume. La qualité des
prédictions des équilibres liquide-vapeur des mélanges, ainsi que celle de leurs propriétés
thermodynamiques, est, en revanche, très fortement dépendante des règles de mélange utilisées.
Dans cette étude, nous avons choisi de travailler avec l’équation d’état SRK, dont l’expression
générale est décrite par l’équation 4.5. En 1972, Soave [126] propose une nouvelle formulation
du paramètre d’attraction a, qui dépend de la température et du facteur acentrique de Pitzer
(équation à trois paramètres).
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P = RT
v − b
aα
v(v + b) (4.5)
où a, b et la fonction α sont des paramètres calculés à partir des propriétés de corps purs
lorsque l’équation est appliquée à un corps pur uniquement :
a = 0,42748R2T
2
c
Pc
(4.6)
b = 0,08664RTc
Pc
(4.7)
α =
(
1 + (0,480 + 1,574ω − 0,176ω2)(1− T 0,5r )
)2
(4.8)
avec Tr et Pr la température et la pression réduite respectivement, Tr =
T
Tc
et Pr =
P
Pc
.
Dans le cas de l’étude du mélange CO2-HMF-H2O, les paramètres a et b deviennent des
paramètres de mélange. Il convient alors d’appliquer une règle de mélange adaptée qui traduit les
intéractions entre les constituants dans le mélange et tient compte de la composition du mélange,
des caractéristiques de chaque constituant et des conditions de température et de pression.
Pour les composés polaires à haute pression, des règles de mélanges complexes sont disponibles.
Elles allient les propriétés des équations d’état (adpatées à la prédiction du comportement
de mélanges sous hautes pressions) à celles des modèles de cœfficient d’activité (méthodes
hétérogènes applicables aux molécules polaires). Les règles de mélange sont détaillées dans le
paragraphe suivant.
4.2.3.3 Les règles de mélange
Comme il a été indiqué précédemment, l’approche retenue dans ce travail repose sur la
description du comportement de l’ensemble de la zone fluide par une équation d’état (SRK)
mais pour laquelle les règles de mélange sont basées sur l’utilisation de modèles de calcul de
cœfficient d’activité (ou d’enthalpie libre d’excès).
Concrètement, pour rendre compte des interactions entre les constituants du mélange, les
règles de mélange permettent le calcul des paramètres a, b et α. Pour cela, l’approche par
règles de mélange vise à calculer l’énergie d’excès de Gibbs de l’équation d’état, gex, avec celle
provenant d’un modèle de cœfficient d’activité, gexγ (équation 4.9). Cependant, les modèles
de cœfficient d’activité ne dépendent pas de la pression alors que l’énergie de Gibbs d’excès
calculée à partir de l’équation d’état en dépend. Il est donc nécessaire de choisir une pression
de référence. Michelsen [127] a proposé comme état de référence une pression nulle, ce qui
permet de réutiliser en l’état tous les cœfficients d’interaction binaire déjà existants dans la
littérature pour le calcul des cœfficients d’activité.
gexγ = RT
(
LnΦ−
NC∑
i=1
ziLnΦi
)
(4.9)
Les cœfficients de fugacité s’expriment alors en fonction de l’équation d’état choisie, à savoir
SRK dans ce travail. Nous avons adopté dans ce travail la règle de mélange PSRK développée
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par Gmheling et al. [128]. Le paramètre b de l’équation d’état est calculé avec une règle de
mélange classique (équation 4.10) et la formulation de la fonction α est donnée par l’équation
4.11.
b =
NC∑
i=1
biizi (4.10)
α =
NC∑
i=1
αizi +
1
q1
(
gex(T,P = 0, zi)
RT
+
NC∑
i=1
ziLn
b
bi
)
(4.11)
avec αi =
ai
biRT
et q1, un paramètre constant qui dépend de l’équation d’état cubique
utilisée.
Suivant le modèle de cœfficient d’activité utilisé, l’expression de l’enthalpie libre d’excès
est calculée de manière différente. Une étude comparative de modèles de cœfficients d’activité
réalisée par Wang et al. [129] a montré que le modèle UNIQUAC permet d’obtenir les
meilleures prédictions d’équilibres liquide-vapeur d’un certain nombre de systèmes binaires et
ternaires mettant en jeu des composés polaires. De plus, les cœfficients d’interaction binaire
du modèle UNIQUAC sont peu nombreux pour un binaire donné (2) et dépendent de la
température, ce qui est un avantage dans notre étude car la température a un effet important
sur la production de HMF (chapitre 3). Enfin, le modèle UNIQUAC présente l’avantage
d’avoir déjà été validé sur le système CO2-H2O [114, 130]. Nous avons donc choisi, dans la
suite de ce travail, d’apppliquer le modèle UNIQUAC à l’étude du système binaire CO2-HMF
et le comparer à deux autres modèles de cœfficient d’activité, un modèle prédictif UNIFAC
(reposant sur la contribution de groupes) et un autre modèle basé sur la composition locale,
le modèle NRTL. Nous avons également comparé les résultats obtenus avec l’équation d’état
SRK avec une autre équation d’état, SAFT, que nous présenterons dans le paragraphe
4.3.4. Dans l’objectif final d’étudier le comportement thermodynamique du système ternaire
CO2-HMF-H2O, les deux sous-systèmes binaires CO2-H2O et HMF-H2O seront également
traités avec le modèle combiné SRK-PSRK-UNIQUAC.
Le paragraphe suivant présente l’outil de calcul avec lequel nous avons effectué les calculs
d’équilibres de phase du système CO2-HMF-H2O.
4.2.4 Présentation de l’outil de calculs Simulis Thermodynamics
Simulis Thermodynamics est un serveur de calculs de propriétés physico-chimiques
et d’équilibres entre phases développé par la société ProSim SA (France). Les systèmes
étudiés peuvent être des constiuants purs ou des mélanges. Nous l’utilisons ici sous forme de
complément dans Microsoft Excel. Simulis Thermodynamics permet de calculer des équilibres
entre phases (liquide-vapeur, liquide-liquide et liquide-liquide-vapeur), des propriétés
thermodynamiques (enthalpie, entropie, énergie interne...), des propriétés physico-chimiques
(chaleur spécifique, viscosité, masse volumique...), de compressibilité et d’écart à l’idéalité
(cœfficients d’activité, fugacités...). L’influence de la température, de la pression et de la
composition du système sur ces propriétés sont également pris en compte. Nous avons utilisé
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Simulis Thermodynamics dans cette étude pour calculer les équilibres entre phases liquide
et vapeur, à température et pression données (calcul de "flash" à température et pression fixées).
Le logiciel Simulis Thermodynamics nous permet d’accéder à une bibliothèque de modèles
thermodynamiques qui peuvent être des équations d’état (SRK, SAFT,...), des modèles de
cœfficients d’activite (UNIFAC, UNIQUAC, NRTL, ...) ou, comme c’est le cas dans ce travail,
des modèles combinés qui allient une équation d’état avec des règles de mélange complexes
qui font intervenir un modèle de cœfficient d’activité. Dans le cas où le modèle requiert la
détermination de cœfficients d’interaction binaire (SRK-PSRK-UNIQUAC, SRK-PSRK-NRTL
et GC-PPC-SAFT), le calcul est réalisé à partir de la connaissance de données expérimentales
sur les équilibres de phases du système binaire.
Le calcul des cœfficients d’interaction binaire à partir de données expérimentales est réalisé
comme décrit ci-après. Un premier calcul d’équilibre entre phases du système est effectué avec
le modèle considéré et des valeurs d’initialisation des cœfficients d’interaction binaire. Si ces
cœfficients sont connus par une étude antérieure (comme pour le binaire CO2-H2O), alors ces
derniers sont utilisés comme valeurs d’initialisation, sinon ces valeurs sont considérées comme
nulles. Ensuite, nous réalisons un lissage. Pour cela, la fonction "Solveur" de Excel est utilisée
et permet de mettre en œuvre une méthode de minimisation. Cette méthode permet de
minimiser un critère, ou fonction objectif Fobj, qui correspond à la somme des résidus entre les
valeurs calculées par le modèle et les valeurs expérimentales, comme proposé par Detcheberry
et al. [131]. Dans ce travail, le résidu est calculé à partir des variables de compositions liquide
et vapeur. Cependant, comme nous disposons, pour chaque système binaire, de données
expérimentales liquide-vapeur incomplètes (par exemple, pour le système CO2-HMF, seule la
composition de la phase vapeur est connue), l’écart est calculé sur la composition de la phase
vapeur uniquement (sur yHMF et yCO2 pour l’exemple considéré). Le calcul de Fobj pour un
système binaire (i)-(j) est donné par l’équation 4.12.
Fobj =
1
Np
Np∑
i
|yexpi − ycalci |
(yexpi + ycalci )/2
+
|yexpj − ycalcj |
(yexpj + ycalcj )/2
(4.12)
où Np est le nombre de point expérimentaux utilisés pour la régression.
De plus, pour le système binaire CO2-HMF où nous avons comparé quatre modèles
thermodynamiques, nous avons choisi de calculer l’écart relatif moyen sur la fraction molaire
en HMF dans le CO2 (yHMF ). L’analyse de cet écart donnera une bonne idée de la validité
des résultats fournis par chaque modèle. L’écart relatif moyen, ou ARD (average relative
deviation), est calculé par l’équation 4.13.
ARD = 1
Np
Np∑
i
|yexpHMF − ycalcHMF |
yexpHMF
(4.13)
Simulis Thermodynamics nous permet également d’accéder à la base de données DiPPR
(Design Institute for Physical Properties) qui regroupe plus de 2300 constituants. Parmi ces
constituants figurent l’eau et le CO2 mais pas le HMF. La première étape de l”utilisation de
Simulis Thermodynamics a donc consisté à créer la molécule de HMF dans le logiciel. Pour cela,
113
4.3. DÉTERMINATION DES CŒFFICIENTS D’INTERACTION BINAIRE
nous avons du regrouper les données essentielles de corps purs du HMF pour l’utilisation des
modèles choisis : les coordonnées critiques, le facteur acentrique et la loi de pression de vapeur
saturante. De plus, l’utilisation du modèle SRK-PSKR-UNIQUAC nécessite de connaître le
volume et l’aire et de Van der Waals de chacun des constituants. Le paragraphe suivant présente
la démarche adoptée pour déterminer ces différents paramètres de corps purs et la regression
des cœfficients d’interaction binaires pour les 3 sous-systèmes binaires constituant le mélange
CO2-HMF-H2O.
4.3 Détermination des cœfficients d’interaction binaire
4.3.1 Propriétés de corps purs
Les paramètres de corps purs qui interviennent dans l’équation d’état SRK sont calculés à
partir des coordonnées critiques (Tc et Pc) ainsi que du facteur acentrique de Pitzer (ω) de
chacun des constituants. De plus, l’utilisation du modèle SRK-PSRK-UNIQUAC nécessite de
connaître le volume (r) et l’aire de Van der Waals (q) de chacun des constituants. Tous ces
paramètres sont connus pour l’eau et le CO2 et disponibles dans la base de données DiPPR.
En revanche, comme le HMF n’existe pas dans cette base de données, nous avons effectué une
recherche bibliographique pour identifier ces paramètres. Afin de calculer le facteur acentrique
ω du HMF, il a également été nécessaire de connaître la loi de tension de vapeur du HMF.
Pour le HMF, l’obtention des différents paramètres s’est faite de la manière suivante :
— tension de vapeur : loi empirique publiée par Verevkin et al. [132],
— coordonnées critiques : estimés avec la méthode de Joback [133],
— facteur acentrique : ajusté par le calcul pour minimiser les écarts entre les pressions de
bulle expérimentales [132] et celles calculées par le modèle,
— volume et aire de Van der Waals : estimés avec la méthode de Bondi [134].
Les paragraphes suivants traitent en détails de l’estimation de ces paramètres pour le HMF.
4.3.1.1 Tension de vapeur du HMF
Une loi de tension de vapeur du HMF a été publiée par Verevkin et al. [132]. Elle a été
obtenue à partir de données expérimentales entre 40 et 95 °C (équation 4.14). Une autre loi,
estimée sous Aspen par régression de l’équation de Clausius-Clapeyron, est également rapporté
par King [135] (équation 4.15).
LnP = 336,75
R
− 106621,75
RT
− 77,8
R
Ln
(
T
298,15
)
(4.14)
LnP = −7977
T
+ 25,67 (4.15)
où, dans les deux équations, la pression P est calculée en Pascal et la température T est
donnée en Kelvin.
Nous avons comparé les deux équations en tracant l’évolution de ln(P) en fonction de 1/T
(voir figure 4.2) entre 40 et 95 °C (domaine de validité de la loi de Verevkin, aucune autre
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information n’étant disponible pour la loi de King). Il semble que les deux équations donnent
des résultats similaires, mais nous choisirons par la suite de travailler avec la loi empirique
publiée par Verevkin car elle a l’avantage d’être basée sur des données expérimentales.
Figure 4.2 – Loi de pression de vapeur saturante du HMF pour le domaine de température 40 - 95
°C.
4.3.1.2 Coordonnées critiques Tc et Pc du HMF
Aucune donnée expérimentale concernant les coordonnées critiques du HMF n’est disponible
dans la littérature. En revanche, ses coordonnées ont été estimées par King [135] avec la méthode
de Marrero-Pardillo [124] : Tc = 514,8 °C et Pc = 5,64 MPa. Cette méthode est une méthode
de contribution de groupes. Afin de comparer ces valeurs, nous avons choisi d’utiliser une
autre méthode d’estimation de coordonnées critiques à partir de la décomposition du HMF en
groupements fonctionnels, qui est la méthode de Joback [133]. Les expressions de la température
critique et de la pression critique sont présentées dans les équations 4.16 et 4.17.
Tc = Tb
0,584 + 0,965∑
k
Nk(tck)−
(∑
k
Nk(tck)
)2−1 (4.16)
Pc =
(
0,113 + 0,0032Natomes −
∑
k
Nk(pck)
)−2
(4.17)
Le calcul de Tc requiert la connaissance de la température d’ébullition Tb du HMF. La
base de données en ligne ChemSpider fournit la valeur expérimentale de 291,5 °C pour Tb. Une
valeur très similaire (290,9 °C) a d’ailleurs été utilisée par Roman-Leshkov et al. dans une étude
sur la production de diméthylfurane à partir de biomasse [136]. Afin de comparer cette valeur,
nous avons également estimé Tb à l’aide de la méthode de Joback (équation 4.18).
Tb = 198 +
∑
k
Nk(tbk) (4.18)
115
4.3. DÉTERMINATION DES CŒFFICIENTS D’INTERACTION BINAIRE
Le calcul de Tb, Tc et Pc nécessite de décomposer la molécule de HMF en groupements
fonctionnels. Le cycle furanique a été découpé en cinq groupements : les quatre carbones
aromatiques sont décrits par deux groupements =CH- et deux groupements =C< ; l’atome
d’oxygène est décrit par le groupement -O- (ring). Ensuite, la fonction aldéhyde est décrite par
le groupement O=CH-, et la fonction alcool secondaire est décrite par le groupement -CH2- et le
groupement -OH. L’ensemble des groupements utilisés ainsi que leurs valeurs de contributions
aux coordonnées critiques sont présentés dans le tableau 4.2.
Tableau 4.2 – Paramètres de groupements de la méthode de Joback pour la détermination des
coordonnées critiques du HMF.
groupement nombre tb (K) tc (K) pc (bar)
=CH- 2 26,73 0,0082 0,0011
=C< 2 31,01 0,0143 0,0008
-O- (ring) 1 31,22 0,0098 0,0048
-CH2- 1 22,58 0,0189 0
O=CH- 1 72,24 0,0379 0,0030
-OH 1 92,88 0,0741 0,0112
Les résultats des calculs d’estimation de la température d’ébullition et des coordonnées
critiques sont rassemblés dans le tableau 4.3. Par la méthode de Joback, nous obtenons tout
d’abord une température d’ébullition estimée de Tb = 259,3 °C. Cette valeur est peu éloignée
de la valeur estimée par King avec la méthode de Marrero-Pardillo (262,2 °C, soit 0,6 %
d’erreur).
Cependant, King a estimé que sa valeur de Tb était trop éloignée de celle reportée par
Roman-Leshkov et al. : 290,9 °C, soit 5,1 % d’erreur (5,7 % d’erreur dans notre cas avec la
méthode de Joback). En effet, d’après l’étude de Poling [124], le pourcentage d’erreur moyen
est de 2,0 % pour 347 composés testés avec la méthode de Marrero-Pardillo. Prenant en
compte le fait que l’erreur sur la valeur de Tb aura un impact assez important sur l’intervalle
de confiance des propriétés prédites à partir de Tb (comme les coordonnées critiques), King a
poursuivi ses estimations avec la valeur reportée (290,9 °C).
De plus, Poling indique également que lorsque qu’une valeur estimée de Tb est utilisée pour
prédire les coordonnées critiques avec la méthode de Joback, l’erreur augmente de manière
importante. Par conséquent, nous avons choisi d’utiliser la valeur de Tb expérimentale pour
poursuivre notre estimation des coordonnées critiques avec la méthode de Joback. Nous
obtenons ainsi les valeurs suivantes :
— Température critique Tc = 500,8 °C
— Pression critique Pc = 5,24 MPa
L’écart entre ces valeurs et celles de King est de 2,7 % pour Tc et de 7,1 % pour Pc. Ces valeurs
ont été adoptées pour la suite du travail.
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Tableau 4.3 – Propriétés de corps pur du HMF utilisés dans ce travail.
grandeur unité valeur méthode
température d’ébullition °C
291,5 expérimentale
262,2 Marrero-Pardillo
259,3 Joback
température critique °C 500,8 Joback
pression critique MPa 5,24 Joback
4.3.1.3 Facteur acentrique ωHMF
Le facteur acentrique de Pitzer d’un corps pur se calcule de la manière suivante, à T = 0,7 Tc :
ω = −1− log(P satr ) (4.19)
où Pr est la pression de vapeur saturante réduite Psatr =
P sat
Pc
.
Le calcul nous donne une valeur de ω = 0,83692. Dans le but de valider cette valeur, nous
avons comparé la pression de bulle calculée par la loi de tension de vapeur de Verevkin (équation
4.14) et la pression de bulle calculée par le modèle thermodynamique SRK-PSRK-UNIFAC.
Les valeurs de pressions de bulle calculées sont différentes (jusqu’à 30 % d’écart relatif). Par
conséquent, nous avons mis en œuvre une méthode permettant d’ajuster le facteur acentrique
pour que le modèle thermodynamique traduise correctement la loi de tension de vapeur de
Verevkin. Le facteur acentrique obtenu est alors ωHMF = 0,74058.
4.3.1.4 Volume et aire de Van der Waals rHMF et qHMF
L’utilisation du modèle SRK-PSRK-UNIQUAC nécessite de connaître le volume rHMF et
l’aire de Van der Waals qHMF du HMF. Dans une étude sur les équilibres liquide-liquide de
systèmes contenant l’eau et le HMF, Altway et al. ont estimé ces paramètres lors de leur
utilisation du modèle de cœfficient d’activité UNIQUAC avec la méthode de Bondi [124]. Les
paramètres rHMF et qHMF sont calculés comme la somme des paramètres de volume et d’aire
des groupements constituants le HMF, comme présenté par les équations 4.20 et 4.21.
r =
∑
k
νkRk (4.20)
q =
∑
k
νkQk (4.21)
où νk, un nombre entier, est le nombre de groupements du type k dans le HMF.
Les paramètres calculés par Altway et al. sont rHMF = 4,2235 et qHMF = 3,3280.
Dans ce travail, nous avons voulu vérifier ces paramètres par le calcul. Les tables des
paramètres de groupement donnent les valeurs pour les groupements furfural, CH2 et OH.
Cependant, si nous utilisons cette décomposition pour le HMF, il y a un atome d’hydrogène
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en trop sur la molécule de furfural. Dans son rapport, King a estimé la différence sur la valeur
des paramètres pour des groupements cycliques qui diffèrent par un atome d’hydrogène (ACH
et -AC ; pyridine C5H5N et -C5H4N). Il a estimé que la contribution d’un atome d’hydrogène
au volume et à l’aire de Van der Waals est de ∆R = 0,1662 et ∆Q = 0,280 respectivement.
Par conséquent, nous avons pris en compte dans nos calculs cette différence. Le calcul donne
rHMF = 4,6762 et qHMF = 3,941. Ces valeurs diffèrent des valeurs calculées par Altway et
al. pour le volume et l’aire de Van der Waals, de 10 % et de 15 % respectivement. Ceci peut
être dû à une décomposition différente du HMF par Altway et al., qui n’est cependant pas
indiquée dans l’article. Ces derniers n’ont peut-être pas utilisé le groupement furfural mais
une décomposition jusqu’à l’atome de carbone. Dans la suite de ce travail, nous avons choisi
d’utiliser nos valeurs, à savoir rHMF = 4,6762 et qHMF = 3,941.
Ainsi, tous les paramètres nécessaires à l’utilisation du modèle SRK-PSRK-UNIQUAC
sont-ils répertoriés dans le tableau 4.4.
Tableau 4.4 – Propriétés de corps purs nécessaires pour le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC.
Constituant Tc (°C) Pc (MPa) ω r q
CO2 31,06 7,38 0,223621 1,2986 1,292
H2O 373,95 22,06 0,344861 0,92 1,400
HMF 514,85 51,20 0,74058 4,6762 3,941
4.3.2 Système binaire CO2-HMF
Cette partie présente les résultats obtenus lors de l’application de modèles
thermodynamiques pour le calcul des équilibres de phases du système CO2-HMF.
Comme il a été indiqué précédemment, l’approche retenue dans ce travail repose
sur la description du comportement de l’ensemble de la zone fluide par une
équation d’état (SRK) mais pour laquelle la règle de mélange (PSRK) est basée
sur l’utilisation de modèles de cœfficient d’activité. Trois modèles de cœfficient
d’activités ont été retenus et sont présentés ici : UNIQUAC, UNIFAC et NRTL. Le
dernier paragraphe de cette partie présente une approche différente par l’équation d’état SAFT.
Nous avons vu au début de ce chapitre que des données expérimentales sur la solubilité du
HMF dans le CO2 sont disponibles. Le domaine de températures et de pressions est de 40 à 70
°C, 10 à 20 MPa pour l’étude de Jing et al. [101] et de 50 à 90 °C, 10 à 22 MPa pour l’étude
de Sun et al. [98]. Notons ici que ces données ont été obtenues avec un dispositif similaire, une
cellule à volume variable équipée de deux fenêtres en saphir qui permettent de visualier l’état
du mélange à chaque instant. Ce dispositif permet la détermination des pressions de transition
de phases sans prélèvement des phases, ce qui est un avantage considérable. La courbe
d’équilibre est ainsi réalisée en visualisant les changements de phase du mélange (méthode
du point de trouble). Nous pouvons également noter que les deux études citées présentent
un autre point commun qui est un domaine expérimental très similaire. En revanche, bien
que l’étude de Sun et al., plus récente, cite l’étude de Jing et al., leurs résultats ne sont pas
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confrontés. Nous avons donc comparé la fraction molaire en HMF dans le CO2, yHMF , obtenue
par les deux études pour les mêmes conditions de température et de pression, et les résultats
sont identiques. Notons donc ici que, même si la méthode du point de trouble employée par
les deux auteurs présente une incertitude assez large liée à l’appréciation de l’expérimentateur
(car celui-ci constate visuellement l’apparition ou la disparition des phases liquides), la très
forte similarité des résultats obtenus sur yHMF conforte la validité de cette méthode.
Pour rappel, l’objectif final de ce travail de thèse est la mise au point d’une réaction
extractive du HMF en milieu diphasique CO2-H2O. Nous avons vu, au chapitre 3, que la
synthèse du HMF est plus rapide pour des températures supérieures à 90 °C. Par conséquent,
nous avons voulu étendre le domaine expérimental de la solubilité du HMF dans le CO2 à des
températures plus élevées. Cette étude expérimentale de l’équilibre CO2-HMF est présentée
dans le paragraphe suivant.
4.3.2.1 Détermination expérimentale de l’équilibre de phase
Nous avons entrepris la détermination expérimentale des équilibres de phase du système
CO2-HMF afin d’obtenir de nouveaux points expérimentaux à plus haute température
(supérieures à 90 °C). L’étude présentée ici a consisté à valider dans un premier temps le
dispositif expérimental grâce à l’obtention de données à 40 et 70 °C, données qui seront
comparées à celles de la littérature pour validation. Ensuite, nous avons déterminé une courbe
d’équilibre à 100 °C.
Ne disposant pas d’une cellule à volume variable adaptée à nos mesures, nous avons mis au
point une autre méthode. La différence majeure avec la méthode synthétique décrite ci-dessus
est que la détermination de la courbe d’équilibre a été réalisée par prélèvement des phases. Nous
avons utilisé le réacteur haute pression, présenté dans le chapitre 2, où est introduit le mélange
à étudier, à savoir le mélange CO2-HMF introduit en quantités connues. Le HMF est introduit
en premier dans le réacteur et la température est ajustée. Ensuite, le CO2 est injecté dans le
réacteur. La quantité de CO2 introduite est calculée d’après le volume indiqué sur la pompe, la
température et la pression. Le mélange est agité (barreau magnétique) jusqu’à l’établissement de
l’équilibre. Un volume connu de phase supercritique est alors prélevé. L’échantillon, gazeux suite
à la détente dans le dispositif d’échantillonnage, est dilué dans une quantité d’eau préalablement
mesurée. Cet échantillon est ensuite analysé afin de déterminer la fraction molaire en HMF.
Notons ici que l’équilibre thermodynamique peut être perturbé lors du prélèvement. Ce mode
opératoire soulève deux problématiques :
— le calcul de la fraction molaire en HMF dans le CO2 supercritique, yHMF ,
— la durée nécessaire à l’établissement de l’équilibre thermodynamique.
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En ce qui concerne le calcul de la fraction molaire en HMF, le nombre de moles de HMF
dans l’échantillon aqueux, déterminé par analyse, est rapporté au nombre de moles de CO2
prélevé. Notons ici que des réactions de dégradation du HMF pourraient se dérouler à haute
température en milieu aqueux (formation d’acide formique et d’acide lévulinique) mais nous
avons vérifié la non-dégradation du HMF par analyse des produits de dégradation (acide
formique et acide lévulinique)
Afin de déterminer la durée nécessaire à l’établissement de l’équilibre, nous avons réalisés
trois prélèvements à trois temps différents (2 h, 4 h et 6 h) pour un essai à 100 °C, 29,9 MPa,
et comparé yHMF pour ces trois expériences. La figure 4.3 présente les résultats. Nous pouvons
remarquer que les échantillons à 4 h et 6 h donnent des résultats similaires alors que l’échantillon
à 2 h contient une quantité plus faible de HMF. Nous avons donc choisi une durée de mise à
l’équilibre de 4 h.
Figure 4.3 – Evolution de la fraction molaire en HMF dans le CO2 en fonction de la durée
d’équilibre, à 100 °C, 29,9 MPa.
Les données d’équilibres sont présentées dans le tableau 4.5. Ces différents points sont
également représentés sur la figure 4.4 et comparés aux données de Jing et al.. Dans un premier
temps, nous pouvons remarquer que la solubilité du HMF dans le CO2 augmente avec la pression
et diminue avec la température, comme indiqué par les études de Jing et de Sun [98, 101]. Le
dispositif expérimental que nous avons adopté dans ce travail permet d’obtenir des valeurs de
yHMF semblables à celles de la littérature, même si à 40 °C l’écart relatif entre nos valeurs et
celles de Jing et al. est plus important qu’à 70 °C (jusqu’à 30 % d’écart à 40 °C, moins de 10 %
d’écart à 70 °C). Ceci peut être lié au fait que le dispositif expérimental utilisé dans ce travail
est différent de celui de la littérature et que le prélèvement peut entraîner une modification
de l’équilibre thermodynamique, à cause d’une chute de pression (plus importante lorsque la
pression est plus élevée). De plus, la valeur de yHMF étant assez faible (entre 10−4 et 10−3),
la precision demandée par la détermination des équilibres de phases doit être très bonne. Des
essais supplémentaires seraient donc nécessaires afin de valider cette méthode expérimentale.
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Tableau 4.5 – Données expérimentales de la fraction molaire de HMF dans le CO2 après saturation à
40 °C, 70 °C et 100 °C en fonction de la pression.
40 °C 70 °C 100 °C
P (MPa) yHMF P (MPa) yHMF P (MPa) yHMF
10,1 3,63.10−4 15,0 8,83.10−4 14,8 5,40.10−4
13,9 1,05.10−3 17,3 1,38.10−3 17,3 1,03.10−3
18,4 1,69.10−3 18,2 1,72.10−3 20,4 1,20.10−3
23,4 2,83.10−3 19,5 2,04.10−3 25,1 2,05.10−3
29,4 3,65.10−3 29,9 2,51.10−3
Figure 4.4 – Evolution de la fraction molaire en HMF dans le CO2 en fonction de la pression et de
la température : comparaison des résultats obtenus dans ce travail avec ceux déterminés par Jing et
al. [101].
En raison de la qualité discutable des résultats expérimentaux obtenus sur cette série de
manipulations, nous avons décidé d’utiliser seulement les données expérimentales issues de la
littérature [101], [98], obtenues grâce à un dispositif expérimental adapté, pour la régression
des cœfficients d’interaction binaire nécessaires aux modèles. Une description des spécificités
de chaque modèle appliqué à la détermination des équilibres de phases est présentée dans le
paragraphe suivant.
4.3.2.2 Comparaison de modèles thermodynamiques
Le modèle UNIQUAC Le modèle UNIQUAC (UNIversal QUAsi Chemical) est fondé sur le
concept de composition locale [137], [138]. Les différentes équations du modèle sont données
par les équations 4.22 à 4.29. Les cœfficients d’activité sont le résultat de la somme de deux
termes, l’un appelé « combinatoire », l’autre appelé « résiduel » (voir equation 4.22). Le
terme « combinatoire » résulte des différences de tailles et de formes entre les constituants.
Le terme « résiduel » prend en compte quant à lui les interactions entre les molécules et
nécessite la connaissance de cœfficients d’interaction binaire, notés Aij et Aji. La dépendance en
température des cœfficients d’interaction binaire est également prise en compte, avec l’équation
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4.29.
lnγi = lnγCi + lnγRi (4.22)
ln γCi = ln
Φi
xi
+ Z2 ln
θi
Φi
+ li − Φi
xi
n∑
j=1
xjlj (4.23)
ln γRi = qi
1− ln n∑
j=1
θjτji −
n∑
j=1
θiτij∑n
k=1 θkτkj
 (4.24)
avec
Φi =
xiri∑n
i=1 xiri
(4.25)
θi =
xiqi∑n
i=1 xiqi
(4.26)
li =
Z
2 (ri − qi)− (ri − 1) (4.27)
τij = exp
(
−uij − ujj
RT
)
(4.28)
où (uij−ujj) = Aij est le cœfficient d’interaction binaire dépendant de la température, entre
le constituant (i) et (j)
uij − ujj = Aij = A0ij + ATij (4.29)
Les cœfficients d’interaction binaire du système CO2-HMF ainsi que la valeur de l’ARD pour
le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC sont présentés dans le tableau 4.6. Les valeurs calculées de
la fraction molaire en HMF dans le CO2, yHMF sont représentées sur les diagrammes de parité
(figures 4.7 à 4.12).
Tableau 4.6 – Cœfficients d’interaction binaire régressés avec le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC pour
le système HMF(i)-CO2(j) et écart relatif moyen.
Cœfficient A0ij A0ji ATij ATji ARD
Valeur -458,7194 1460,315 31,79212 -5,47449 0,235
Le modèle prédictif UNIFAC La méthode UNIFAC a été proposée par Fredenslund et
al. [139] et découle directement du formalisme défini par la méthode UNIQUAC. Le calcul
des cœfficients d’activité se fait donc par l’équation 4.22, où le terme « résiduel » prend en
compte les interactions entre groupements (voir equation 4.22). Les groupements diffèrent les
uns des autres par les valeurs des paramètres de Bondi (ri, qi).
L’avantage d’un tel modèle est son aspect purement prédictif. La connaissance préalable
de données expérimentales n’est donc pas nécessaire. En revanche, il est essentiel de connaître
les paramètres d’interaction entre les groupements fonctionnels pour avoir une bonne
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représentation du système. Pour le système CO2-HMF, la décomposition en groupements s’est
faite de la manière suivante :
— HMF : décomposition en trois groupements (furfural), (CH2) et (OH)
— CO2 : groupement (CO2)
La matrice des paramètres d’interaction binaire entre les groupements fonctionnels pour le
modèle UNIFAC PSRK est présentée sur la figure 4.5. Nous pouvons noter qu’il existe au moins
un paramètre d’interaction pour chaque binaire, et trois paramètres pour le binaire CO2-CH2.
Nous pouvons donc en déduire qu’il est tout à fait envisageable d’utiliser le modèle prédictif
UNIFAC PSRK pour décrire les équilibres de phases du système CO2-HMF car les paramètres
d’interaction entre groupements sont connus.
Figure 4.5 – Matrice des paramètres d’interaction binaire entre les groupements du système
CO2-HMF pour le modèle UNIFAC PSRK.
Les valeurs calculées de la fraction molaire en HMF dans le CO2, yHMF sont représentées
sur les diagrammes de parité (figures 4.7 à 4.12). La valeur de l’écart relatif moyen pour le
modèle SRK-PSRK-UNIFAC est de 0,358 .
Le modèle NRTL L’équation NRTL (Non Random Two Liquids) proposée par Renon
et Prausnitz [140] repose sur l’expression de l’énergie interne de mélange en fonction des
compositions locales.
Lnγi =
∑n
j=1 τjiGjixj∑n
k=1Gkixk
+
n∑
j=1
njGij∑n
k=1Gkjxk
(
τij −
∑n
k=1 xkτkjGkj∑n
k=1Gkjxk
)
(4.30)
avec
τij =
gij − gjj
RT
(4.31)
τii = τjj = 0 (4.32)
αii = αjj = 0 (4.33)
Gij = exp(−αijτij) (4.34)
Gii = Gjj = 1 (4.35)
Les cœfficients d’intéraction binaire C0ij, C0ji, CTij, CTji, α0ij et αTij ainsi que la valeur de l’ARD
pour le modèle SRK-PSRK-NRTL sont présentés dans le tableau 4.7.
gij − gjj = C0ij + CTij(T − 273,15) (4.36)
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αij = α0ij + αTij(T − 273,15) (4.37)
Tableau 4.7 – Cœfficients d’interaction binaire régressés avec le modèle SRK-PSRK-NRTL pour le
système HMF(i)-CO2(j) et écart relatif moyen.
Cœfficient C0ij C0ji α0ij CTij CTji αTij ARD
Valeur 0,96443 0,51099 0,16392 98,881 -11,494 0,00043996 0,239
Le modèle GC-PPC-SAFT Statistical Associating Fluid Theroy (SAFT) est une équation
d’état qui modélise les fluides associatifs présentée par Chapman et al. [141]. En effet,
différents types de liaisons peuvent se créer entre les molécules : liaisons hydrogène et
interactions fortes. Le modèle GC-PPC-SAFT (Group Contribution Polar Perturbed Chain
Statistical Associating Fluid Theory) est basé sur la version PC-SAFT proposée par Gross et
Sadowsky [142] avec une extension pour les molécules polaires proposée par Nguyen-Huynh
et al. [143]. Le terme GC repose sur le fait que, si les paramètres de corps purs ne sont pas
renseignés par l’utilisateur sur Simulis Thermodynamics, alors les différents paramètres seront
calculés par la méthode de contribution de groupes, rendant ainsi la méthode prédictive.
Ces groupements fonctionnels peuvent être automatiquement générés dans le logiciel grâce
au descripteur Smiles de la molécule (langage symbolique de description de la structure des
molécules chimiques), ou alors définis par l’utilisateur.
L’écriture de l’équation d’état SAFT est basée sur l’énergie libre résiduelle de Helmholtz,
notée Ares, qui est la somme d’un terme de référence (chaine dure Ahc) et de différentes
contributions de perturbation (voir équation 4.38) :
— la contribution dispersive liée aux forces d’interaction de type London entre les segments :
Adisp, l’énergie dispersive est exprimée sous la forme ε/k,
— la formation des chaînes : Achain,
— les interactions associatives qui dépend du nombre et du type de sites associatifs : Aassoc,
pour chaque association sont calculés une énergie εABij /k et un volume (KABij ),
— la polarité des segments : Amulti−polar
Ares = Ahc + Adisp + Achain + Aassoc + Amutli−polar (4.38)
Les cœfficients d’interaction binaire se retrouvent dans l’écriture de l’énergie dispersive
(kij, équation 4.39), dans l’énergie d’association croisée (wij, équation 4.40) et dans le volume
d’association croisée (uij, équation 4.41).
εij
k
=
√
εii
k
εjj
k
(1− kij) (4.39)
εABij
k
=
εABii /k + εABjj /k
2 (1− wij) (4.40)
KABij =
√
KABii K
AB
jj (1− uij) (4.41)
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Le modèle GC-PPC-SAFT fonctionne donc essentiellement de par la connaissance de
paramètres de groupements (30 paramètres pour chaque groupement). Ces paramètres
sont eventuellement corrigés par des paramètres d’interaction qui permettent une meilleure
description du système. Cependant peu de paramètres d’interaction sont disponibles dans la
base de données.
Comme il n’existe pas de paramètres de corps purs pour le HMF dans la littérature, nous
avons utilisé la méthode de décomposition du HMF en groupements. Le descripteur Smiles
n’a pas permis d’obtenir une décomposition automatique du HMF, donc nous avons effectué
manuellement la décomposition à partir des groupements disponibles. Pour cela, nous avons
adapté la décomposition en groupements du furfural, disponible dans la base de données de
Simulis, au HMF. Les groupements utilisés sont présentés dans le tableau 4.8.
Tableau 4.8 – Décomposition de la molécule de HMF en groupements du modèle GC-PPC-SAFT.
atome ou fonction groupement nombre
du HMF attribué
CH aromatique CHa 2
C aromatique Ca 2
cycle furanique
(-O-)aro-furfural 1
Autre_Aro_Fur(G2) 1
CH2 lié au cycle a-CH2 1
alcool tertiaire OHt 1
aldéhyde C=O_Furfural 1
Pour ces différents groupements, aucun paramètre d’interaction n’est disponible dans la
base de données de Simulis Thermodynamics. Comme le modèle GC-PPC-SAFT fonctionne
essentiellement par la connaissance de paramètres de groupements, éventuellement corrigé
par des paramètres d’interaction, cela ne pose pas de problème pour la suite des calculs
d’équilibres de phase.
Nous avons comparé deux méthodes de regression des cœfficients d’interaction binaire : en
fonction de la température (un jeu de 3 cœfficients Kij, Uij et Wij est obetnu pour chaque
température, soit 18 cœfficients) et indépendamment de la température (3 cœfficients sont
obtenus). En effet, ces deux méthodes ont été utilisées dans la littérature [144]. Les résultats,
présentés dans le tableau 4.9, montrent que le modèle GC-PPC-SAFT où les cœfficients
d’interaction binaire sont régressés pour chaque température représente mieux les équilibres de
phases du système CO2-HMF. En effet, l’écart relatif moyen sur les valeurs expérimentales est
de 0,071 alors qu’il est de 0,102 dans le cas où les cœfficients sont régressés indépendamment
de la température.
De plus, la figure 4.6 présente l’évolution des cœfficients d’interaction binaire avec la
température. Nous pouvons remarquer que les cœfficients Kij, Uij et Wij semblent dépendre
linéairement de la température, de manière plus significative pour Wij (cœfficient de
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détermination R2 = 0,9839) et de manière moins prononcée pour Kij et Uij (R2 = 0,8235 et
R2 = 0,8821 respectivement). La dépendance à la température pourrait ainsi être utilisée pour
obtenir des données d’équilibres de phases du système CO2-HMF à plus haute température
(entre 100 et 160 °C par exemple pour des conditions réactionnelles représentatives).
Tableau 4.9 – Cœfficients d’interaction binaire déterminés pour le système CO2-HMF avec le modèle
GC-PPC-SAFT et écart relatif moyen.
Température Kij Uij Wji ARD
40 °C 0,08357 -0,05558 -0,47150
0,071
50 °C 0,17880 -0,18049 -1,03921
60 °C 0,20432 -0,18640 -1,67631
70 °C 0,20064 -0,19106 -1,77163
80 °C 0,20970 -0,25768 -2,39101
90 °C 0,29954 -0,30067 -2,87755
indépendant de T 0,19191 -0,05931 -1,19242 0,102
Figure 4.6 – Evolution des cœfficients d’intéraction binaire régréssés avec le modèle GC-PPC-SAFT
en fonction de la température.
Diagrammes de parité de yHMF . Les résultats obtenus avec les quatre modèles
thermodynamiques sont présentés sur les figures 4.7 à 4.12. Nous avons choisi de représenter
des diagrammes de parité où la valeur calculée de la fraction molaire en HMF dans le CO2
pour les différents modèles, yHMF , est rapportée en fonction de la valeur expérimentale. De
plus, un intervalle de confiance de 10 % sur la valeur expérimentale est représenté sur ces
diagrammes (symbolisé par les barres d’erreur). Le tableau 4.10 rassemble les valeurs des
écarts relatifs moyens calculés pour chaque modèle.
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Tableau 4.10 – Ecarts relatifs moyens des différents modèles utilisés pour représenter l’équilibre de
phases du sous-système binaire CO2-HMF.
Modèle ARD
SRK-PSRK-UNIQUAC 0,235
SRK-PSRK-NRTL 0,239
SRK-PSRk-UNIFAC 0,358
GC-PPC-SAFT 0,072
Comme nous l’avons déjà évalué grâce au calcul de l’écart relatif moyen pour chaque
modèle, le modèle GC-PPC-SAFT permet de représenter le mieux le comportement
thermodynamique du système CO2-HMF (ARD = 0,071). Ensuite, parmi les modèles de
cœfficient d’activité testés, l’écart relatif moyen des modèles UNIQUAC et NRTL est très
similaire (0,235 et 0,239 respectivement) alors que le modèle prédictif UNIFAC donne une
moins bonne estimation (ARD = 0,358). Ceci peut être dû au fait que, pour le modèle
GC-PPC-SAFT, l’influence de la température sur les cœfficients d’interaction binaire est
davantage marquée car ces derniers sont régressés pour chaque température. De plus, le
domaine de température choisi est assez étendu (de 40 à 90 °C), car nous avons voulu estimer
les cœfficients de partage du HMF sur une large gamme de conditions opératoires, mais ceci
peut entraîner une moins bonne représentation. Toutefois, l’influence de la température est
également prise en compte dans les modèles de cœfficient d’activité UNIQUAC et NRTL.
La représentation de l’équilibre de phases n’est cependant pas identique entre le modèle
UNIQUAC et NRTL. A 70 et 80 °C et pour les hautes pressions, le modèle NRTL semble
moins bien représenter le comportement expérimental du système binaire CO2-HMF.
Malgré une meilleure prédiction obtenue avec le modèle GC-PPC-SAFT, nous n’avons pas
continué les calculs avec ce modèle à cause de la difficulté de mise en œuvre dans Excel.
En effet, les calculs sont ralentis par la complexité du modèle et l’utilisation du solveur est
souvent difficile (problème de convergence). Nous avons donc finalement choisi d’utiliser le
modèle SRK-PSRK-UNIQUAC pour la suite du travail (régression des cœfficients d’interaction
binaire pour les binaires CO2-H2O et H2O-HMF et modélisation du système ternaire).
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Figure 4.7 – Diagramme de parité pour yHMF à 40 °C, comparaison de la fraction molaire en HMF
dans le CO2 calculée par les différents modèles thermodynamiques à la fraction molaire
expérimentale [101].
Figure 4.8 – Diagramme de parité pour yHMF à 50 °C, comparaison de la fraction molaire en HMF
dans le CO2 calculée par les différents modèles thermodynamiques à la fraction molaire
expérimentale [101].
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Figure 4.9 – Diagramme de parité pour yHMF à 60 °C, comparaison de la fraction molaire en HMF
dans le CO2 calculée par les différents modèles thermodynamiques à la fraction molaire
expérimentale [101].
Figure 4.10 – Diagramme de parité pour yHMF à 70 °C, comparaison de la fraction molaire en
HMF dans le CO2 calculée par les différents modèles thermodynamiques à la fraction molaire
expérimentale [101].
129
4.3. DÉTERMINATION DES CŒFFICIENTS D’INTERACTION BINAIRE
Figure 4.11 – Diagramme de parité pour yHMF à 80 °C, comparaison de la fraction molaire en
HMF dans le CO2 calculée par les différents modèles thermodynamiques à la fraction molaire
expérimentale [98].
Figure 4.12 – Diagramme de parité pour yHMF à 90 °C, comparaison de la fraction molaire en
HMF dans le CO2 calculée par les différents modèles thermodynamiques à la fraction molaire
expérimentale [98].
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La figure 4.13 présente ainsi les résultats du calcul d’équilibre de phases avec le modèle
SRK-PSRK-UNIQUAC. Nous avons choisi de représenter l’évolution de la fraction molaire de
HMF en phase vapeur, yHMF , en fonction de la température et de la pression. Le modèle
prédit que, à l’équilibre thermodynamique, la fraction molaire en HMF dans le CO2 augmente
avec la pression et qu’il existe une zone de solubilité rétrograde, phénomène que nous avions
également remarqué avec le modèle Chrastil. La pression de "cross-over" se situe autour de
25 MPa. Nous pouvons noter qu’à 150 °C, le comportement semble différent puisque, quelque
soit la pression, la fraction molaire de HMF en phase vapeur est la plus élevée sur l’intervalle
de pression considéré.
Figure 4.13 – Evolution de la fraction molaire de HMF en phase vapeur, calculée avec le modèle
SRK-PSRK-UNIQUAC, en fonction de la pression et de la température.
4.3.3 Système binaire CO2-H2O
Comme présenté au début de ce chapitre, le système binaire CO2-H2O a été largement
étudié [114, 117–121, 130], de part sa complexité liée à la forte différence de polarité
entre les molécules de CO2 et d’eau et du grand nombre d’applications où ce mélange est présent.
Le domaine expérimental qui nous intéresse est assez large. En effet, dans l’objectif final
d’étudier la réaction extractive du HMF en milieu diphasique CO2-H2O, il nous est nécessaire de
connaître le comportement du système à l’équilibre sur une gamme assez large de température :
pour des basses températures (autour de 40 °C, où la solubilité du HMF est plus importante,
comme présenté au paragraphe précédent) et pour des températures plus élevées (au dessus
de 100 °C, où la synthèse du HMF est plus rapide). Nous avons donc utilisé les données
expérimentales fournies par Bamberger et al. [120] entre 50 et 80 °C pour les phases liquide et
131
4.3. DÉTERMINATION DES CŒFFICIENTS D’INTERACTION BINAIRE
vapeur, et à 100 °C par Wiebe et Gaddy [117] pour la phase liquide et par Coan et King [118]
pour la phase vapeur. Les résultats du lissage sont reportés dans le tableau 4.11.
Tableau 4.11 – Cœfficients d’interaction binaire régressés avec le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC
pour le système CO2(i)-H2O(j).
Cœfficient A0ij A0ji ATij ATji
Valeur 19,99522 0,012686 5,059923 2,267015
Les valeurs expérimentales et calculées sont représentées sur la figure 4.14
pour la courbe de bulle et sur la figure 4.15 pour la courbe de rosée. Nous
pouvons noter que le modèle donne une bonne représentation du comportement
expérimental quelle que soit la température avec un écart relatif moyen de 0,029.
Les différences observées pour certains points peuvent être liées au fait que la gamme
de température et de pression considérée est assez large, mais c’est un choix que nous avons fait.
Figure 4.14 – Courbes de bulle expérimentales et calculées pour le système CO2-H2O.
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Figure 4.15 – Courbes de rosée expérimentales et calculées pour le système CO2-H2O.
4.3.4 Système binaire H2O-HMF
Pour rappel, nous ne disposons pas de données expérimentales sur les équilibres
liquide-vapeur du système H2O-HMF, mais seulement d’une donnée de solubilité du HMF dans
l’eau, estimée par un modèle prédictif (EPI SuiteTM [122]) à 25 °C, pression atmosphérique
(364 g/L). Le programme d’estimation développé par l’agence environnementale américaine
(EPA) est en accès libre et permet de calculer des propriétés physico-chimiques d’un large
choix de molécules. En fait, le calcul de la solubilité est effectué à partir du cœfficient de
partage octanol-eau, Kow, lui-même estimé par une méthode de contribution de groupe
(KWOWWIN v.1.67). Ensuite, la méthode WSKOW (v 1.41) développée par Meylan et al.
[145] permet le calcul de la solubilité avec l’équation 4.42.
logS = 0,796− 0,854 logKow − 0,00728Mw +
∑
Corrections (4.42)
où la solubilité S est estimée en mol.L−1, Mw est la masse molaire du HMF en g.mol−1
et des corrections sont appliquées suivant les fonctionnalités de la molécule (alcool, acide,
aromaticité,...)
Des essais préliminaires à pression atmosphérique ont été réalisés afin d’estimer
par l’expérience la solubilité du HMF dans l’eau à température ambiante et pression
atmosphérique. Le dispositif expérimental est décrit au chapitre 2. Nous avons effectué trois
essais identiques, analysés pour des durées différentes, afin d’estimer le temps nécessaire à
l’obtention de l’équilibre (1h, 18h, 24h). Les résultats d’analyse de ces trois essais montrent
que l’équilibre est atteint très rapidement puisque la solubilité en HMF dans l’eau est
identique pour ces trois essais. Elle est de 331,6 g/L en 1 h, 330,2 en 18 h et 326,8 en 24 h.
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Une valeur moyenne a ainsi été calculée : 330 ± 2 g/L. L’écart relatif avec la valeur estimée
par le modèle prédictif basé sur le calcul de Kow est de 9 %, ce qui montre que les valeurs
sont comparables et du même ordre de grandeur. L’écart entre les deux valeurs peut être dû à
plusieurs facteurs : l’obtention par deux méthodes différentes (expérimentale et estimée par
un modèle prédicitif), les incertitudes liées à l’expérimentation (le bain dans lequel les essais
de solubilité ont été effectué n’est pas thermostaté : la température ambiante oscille entre 20
et 22 °C), et les incertitudes liées à la méthode d’estimation (qui ne donne pas d’intervalle de
confiance sur la valeur).
Nous n’avons pas eu l’opportunité de poursuivre l’étude expérimentale du système binaire
H2O-HMF pour l’obtention de données d’équilibres de phases liquide-vapeur, comme il
aurait été judicieux de connaître pour l’étude du système ternaire CO2-HMF-H2O. Nous ne
disposons donc pas de données expérimentales, nécessaires à la régression des cœfficients
d’interaction binaire avec le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC. Pour autant, comme présenté
dans le paragraphe , il est possible de faire appel à des modèles prédictifs qui peuvent
être utilisés sans connaissance des cœfficients d’interaction. En fait, les modèles prédictifs
considèrent le système comme un mélange de groupements fonctionnels : ce sont les
interactions entre groupements fonctionnels qui sont prises en compte dans le modèle. Il est
donc essentiel de connaître les paramètres d’interaction entre les groupements pour avoir une
bonne représentation du système. La matrice des paramètres d’interaction binaire entre les
groupements du système binaire H2O-HMF est présentée sur la figure 4.16
Figure 4.16 – Matrice des paramètres d’interaction binaire entre les groupements du système
H2O-HMF.
La figure 4.16 montre qu’au moins un paramètre d’interaction est connu pour chaque
binaire, ce qui permet d’avoir une certaine confiance dans l’estimation des équilibres de
phases par le modèle de cœfficient d’activité UNIFAC. Des données "pseudo-expérimentales"
d’équilibre liquide-vapeur ont donc été générées par le modèle UNIFAC à pression
atmosphérique, et ces données ont été utilisées pour déterminer les cœfficients d’interaction
binaire du modèle SRK-PSRK-UNIQUAC. En effet, les cœfficients extraits de données
expérimentales à basse pression pourront être utilisés par la suite à haute pression pour l’étude
du mélange ternaire CO2-HMF-H2O. Ceci est dû au formalise du modèle thermodynamique
SRK-PSRK. Les résultats obtenus sont présentés sur la figure 4.17 où est tracé le diagramme
d’équilibres de phases et dans le tableau 4.12 où sont répertoriés les cœfficients d’interaction
binaire.
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Figure 4.17 – Diagramme d’équilibres de phases à pression atmosphérique, estimé par le modèle
prédictif UNIFAC (4) et calculé par le modèle UNIQUAC (ligne) pour le système H2O-HMF.
Nous pouvons voir sur la figure 4.17 que le lissage des pseudo données expérimentales est
tout à fait correct. L’écart moyen relatif est de 0,135. Notons ici que la valeur de solubilité du
HMF à 25 °C, pression atmosphérique, prédite par le modèle UNIFAC est de 231 g/L. Cette
valeur est inférieure à celle obtenue expérimentalement et celle prédite par le programme EPI
SuiteTM , de 30 % et 37 % respectivement. Le modèle semble donc sous-estimer la solubilité du
HMF dans l’eau.
Tableau 4.12 – Cœfficients d’interaction binaire régressés avec le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC
pour le système H2O-HMF.
Cœfficient A0ij A0ji ATij ATji
Valeur 57,4499 1478,25 1,02288 -4,62388
4.3.5 Conclusion
Nous avons donc choisi le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC pour représenter le
comportement du système ternaire CO2-HMF-H2O. En effet, parmi les différents modèles de
cœfficients d’activité retenus, UNIQUAC s’est révélé le plus performant pour représenter les
équilibres de phases du système binaire CO2-HMF.
L’acquisition de nouvelles données expérimentales sur le binaire CO2-HMF a été possible
grâce à un dispositif expérimental innovant. Même si les données obtenues n’ont pas été
utilisées dans la suite de ce travail pour la régression des cœfficients d’interaction binaire, une
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étude expérimentale complémentaire des équilibres de phases du système CO2-HMF à plus
haute température (> 100 °C) serait nécessaire. Ce type d’étude demande un travail rigoureux
d’amélioration du dispositif expérimental existant et, par la suite, d’expérimentation. De
plus, l’acquisition de données expérimentales d’équilibre liquide-vapeur sur le système binaire
H2O-HMF pourrait également être effectuée avec ce dispositif et permettrait d’étudier dans le
détail les équilibres de phases des mélanges binaires constituant le système ternaire.
Enfin, les cœfficients d’interaction binaire relatifs aux systèmes binaires CO2-H2O et
H2O-HMF ont été obtenus de manière satisfaisante. L’estimation du comportement du système
H2O-HMF avec le modèle prédictif UNIFAC a permis de générer des données d’équilibre
liquide-vapeur afin de déduire les cœfficients d’interaction binaire nécessaire à l’utilisation du
modèle thermodynamique. L’amélioration de la qualité des cœfficients d’interaction pour ce
sous-sytème binaire pourrait être réalisée par l’obtention de données expérimentales, comme
indiqué ci-dessus.
Le tableau 4.13 présente la matrice de tous les cœfficients d’interaction binaire déterminés
dans cette partie. Ces cœfficients sont utilisés dans la troisième partie de ce chapitre afin
d’estimer le cœfficient de partage du HMF entre le CO2 et l’eau.
Tableau 4.13 – Cœfficients d’interaction binaire déterminés pour le système CO2-HMF-H2O.
constituant i constituant j A0ij A0ji ATij ATji
H2O HMF 57,4499 1478,25 1,02288 -4,62388
H2O CO2 0,012686 19,99522 2,267015 5,059923
HMF CO2 -458,7194 1460,315 31,79212 -5,47449
4.4 Le système ternaire CO2-HMF-H2O
4.4.1 Détermination expérimentale du cœfficient de partage du HMF
Cette étude présente deux méthodes expérimentales que nous avons mises en œuvre afin
de déterminer par l’expérience le cœfficient de partage du HMF en milieu diphasique CO2-H2O.
Dans une première approche, nous avons eu l’opportunité de tester un dispositif continu
disponible à l’Université de Tohoku (Japon) dans le cadre d’un stage de 2 mois réalisé pendant
les travaux de thèse. Dans un second temps, les équilibres de phases du système ternaire ont
été étudiés au Laboratoire de Génie Chimique en utilisant un réacteur fermé et une méthode
statique. Les résultats de ces deux études sont présentés dans les paragraphes suivants.
4.4.1.1 Procédé continu
Nous présentons dans cette partie l’étude expérimentale du système ternaire
CO2-HMF-H−2O réalisée au sein du Laboratoire du Prof. Smith, le Research Center of
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Supercritical Fluids. Cette étude a été effectuée entre mai et juin 2018, lors d’un séjour à
l’Université de Tohoku, Sendai, au Japon. Un système expérimental fonctionnant en continu
a été adapté pour l’étude des cœfficients de partage du HMF entre l’eau et le CO2 (voir la
description de la méthode au chapitre 2). Pour rappel, la constante d’équilibre est calculée
comme le rapport de la fraction molaire en HMF en phase vapeur à la fraction molaire en
HMF en phase liquide (équation 4.43). Le cœfficient de partage du HMF en milieu diphasique
CO2-H2O peut être assimilé à la constante d’équilibre si le système est considéré à l’équilibre
thermodynamique.
KHMF =
yHMF
xHMF
(4.43)
La première étape du travail a consisté à valider le dispositif pour l’étude de cœfficients de
partage entre l’eau et le CO2. Ceci a été réalisé avec une molécule test, la vaniline, dont les
cœfficients de partage sont déjà connus dans la littérature [107]. Les résultats sont présentés
sur la figure 4.18.
Figure 4.18 – Cœfficient de partage de la vaniline en milieu diphasique CO2-H2O, comparaison avec
les valeurs publiées par Brudi et al. [107].
Les cœfficients de partage de la vaniline obtenus avec ce dispositif sont du même ordre de
grandeur que ceux déterminés par Brudi et al.. En effet, même si à 40 °C 20 MPa, la valeur
de Kvaniline expérimentale semble être sous-estimée par rapport à la valeur de la littérature,
les autres points suivent la tendance. Ces premiers résultats permettent ainsi de valider cette
méthode de détermination de cœfficients de partage entre l’eau et le CO2 supercritique.
Nous avons ensuite entrepris la détermination des cœfficients de partage du HMF et de leur
évolution en fonction de la pression et de la température. Le domaine expérimental se situe entre
15 et 20 MPa pour la pression de CO2 et entre 40 et 70 °C pour la température, le dispositif
expérimental ne permettant pas l’étude à plus haute température. La figure 4.19 présente
les résultats obtenus. Notons ici que l’étude de l’établissement de l’équilibre a été réalisée en
analysant la composition de la phase liquide en sortie au bout de 10, 20 et 30 min. Les résultats
montrent que la fraction molaire en HMF diminue légèrement (0,000690, 0,000676, 0,000667
pour 10, 20 et 30 min respectivement), ce qui laisse penser qu’il est préférable d’analyser la
composition au bout de 30 min d’expérimentation afin que l’équilibre thermodynamique soit
atteint. D’après la figure 4.19, il semblerait que le cœfficient de partage du HMF entre l’eau et
le CO2 supercritique soit plus élevé à basse température (40 °C) et à haute pression (20 MPa).
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Cependant, entre 55 et 70 °C, la variation du cœfficient de partage semble assez faible. La
valeur de KHMF obtenue avec ce dispositif fonctionnant en continu est comprise entre 0,5 et 1
sur le domaine expérimental considéré (40-70 °C, 15-20 MPa).
Figure 4.19 – Influence de la pression de CO2 et de la température sur le cœfficient de partage du
HMF en milieu diphasique CO2-H2O, obtenu avec le dispositif expérimental continu.
4.4.1.2 En réacteur fermé
Dans cette partie, l’objectif est de comparer grâce à un autre dispositif expérimental les
cœfficients de partage du HMF obtenus lors des essais en continu. Nous avons donc mis en
œuvre le dispositif présenté au paragraphe 4.3.2.1 qui permet de déterminer la composition
des phases (liquide ou supercritique) par prélèvement. Une quantité connue d’eau et de HMF
est introduite initialement dans le réacteur et la température est ajustée. Ensuite, le CO2 est
injecté dans le réacteur. La quantité de CO2 introduite est calculée d’après le volume indiqué
sur la pompe seringue, la température et la pression. Le mélange est agité (barreau magnétique)
jusqu’à l’établissement de l’équilibre (4 h). Deux méthodes ont été utilisées pour déterminer la
composition des phases :
— soit par un prélèvement de la phase liquide,
— soit par un prélèvement de la phase supercritique.
Dans le cas où la phase supercritique est échantillonnée, le volume prélevé est mesuré grâce
aux graduations du dispositif d’échantillonnage. L’échantillon, alors gazeux suite à la détente
dans l’échantillonneur, est dilué dans une quantité d’eau préalablement mesurée. Notons ici que
l’équilibre thermodynamique peut être perturbé lors du prélèvement.
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Calcul de xHMF et yHMF L’analyse d’un échantillon liquide en HPLC ne permet pas de
déterminer directement la fraction molaire en HMF dans la phase liquide ou supercritique
qui est considérée. En effet, cette analyse est réalisée à pression atmophérique, elle ne
prend donc pas en compte la quantité de CO2 dissous au sein du système ternaire à la
pression et la température de l’expérience. Nous avons donc été amené à corriger les
résultats d’analyse en fonction de la solubilité mutuelle de l’eau et du CO2. Pour cela,
nous avons pris en compte la fraction molaire d’eau en phase vapeur, yH2O et la fraction
molaire de CO2 en phase liquide, xCO2 , à (T,P) du mélange pour calculer les fractions
molaires en HMF en phase vapeur, yHMF , et en phase liquide, xHMF . Les valeurs de
yH2O et de xCO2 ont été calculées par le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC pour chaque expérience.
Les résultats des essais sont présentés dans le tableau 4.14. Une remarque importante ici
est que la composition initiale de chaque essai est différente, donc, à une pression donnée,
seul le cœfficient de partage peut être comparé (la composition de la phase liquide et de la
phase vapeur étant différentes). Nous pouvons observer qu’il existe une différence entre les
résultats de l’analyse de la phase liquide et celle de la phase supercritique. En effet, l’analyse
de la phase supercritique montre que les résultats ne sont pas reproductibles. Les résultats de
l’analyse de la phase liquide révèlent que le cœfficient de partage du HMF augmente avec la
pression (figure 4.20). La valeur de KHMF obtenue avec ce dispositif en réacteur fermé est
comprise entre 0,3 et 0,7 sur le domaine expérimental considéré (100 °C, 8-20 MPa). Des
essais supplémentaires seraient nécessaires pour valider la méthode, estimer l’incertitude de
mesure et étudier l’évolution du cœfficient de partage en fonction de la température.
Tableau 4.14 – Données expérimentales de l’équilibre de phases liquide-vapeur du système ternaire
CO2-HMF-H2O à 100 °C (fractions molaires).
analyse phase liquide analyse phase supercritique
P (MPa) yHMF xHMF KHMF P (MPa) yHMF xHMF KHMF
8,8 0,00091 0,00245 0,371 12,4 0,00224 0,00688 0,326
13,7 0,00101 0,00233 0,431 13,3 0,00083 0,00730 0,114
17,1 0,00166 0,00315 0,526 13,6 0,00679 0,00552 1,229
18,7 0,00100 0,00163 0,615
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Figure 4.20 – Influence de la pression sur le cœfficient de partage du HMF en milieu diphasique
CO2-H2O à 100 °C, obtenu avec le dispositif expérimental en réacteur fermé.
Comparaison des résultats en continu et en batch Nous pouvons remarquer que les deux
campagnes expérimentales révèlent que le cœfficient de partage du HMF en milieu diphasique
CO2-H2O varie avec la température et la pression. Il semblerait que l’augmentation de la
température provoque la diminution de KHMF et que l’augmentation de la pression entraîne
son augmentation. Les valeurs de KHMF pour les deux études sont comprises entre 0,3 et 1 et
semblent être cohérentes.
Dans une première approche, les deux campagnes expérimentales ont ainsi permis de
donner un ordre de grandeur au cœfficient de partage du HMF. Il est clair que les quelques
donnés expérimentales qu’il a été possible d’obtenir ne suffisent pas à conclure sur le
comportement thermodynamique du système ternaire CO2-HMF-H2O. Cependant, il serait
intéressant de poursuivre l’étude afin d’obtenir de nouveaux points pour des températures et
pressions différentes.
Pour autant, ces données expérimentales peuvent être confrontés au modèle
thermodynamique SRK-PSRK-UNIQUAC utilisé dans la première partie de ce chapitre
pour décrire les équilibres de phases des sous-systèmes binaires. Ceci est présentés dans le
paragraphe suivant.
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4.4.2 Comparaison des résultats expérimentaux avec ceux estimés par le modèle
Pour chaque expérience, nous avons calculé la composition globale du système à partir
des nombres de moles initiaux des 3 consitutuants. C’est à partir de cette composition qu’est
calculé l’équilibre de phases avec le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC. Nous avons comparé ainsi
les valeurs expérimentales et calculées de la fraction molaire en HMF en phase liquide et en
phase vapeur. Les résultats sont présentés dans le tableau 4.15.
Les résultats montrent que l’estimation de la composition en HMF en phase liquide est
assez satisfaisante. Les fractions molaires expérimentales et calculées sont du même orde de
grandeur et présentent moins de 10 % d’écart relatif en moyenne. En revanche, la fraction
molaire en HMF dans la phase vapeur est totalement différente : il y a entre trois et quatre
ordres de grandeur de différence entre les valeurs calculées et expérimentales. Ceci pourrait être
la conséquence de deux phénomènes : soit une sous-estimation de la fraction en HMF en phase
vapeur par le modèle thermodynamique, soit une surestimation de cette fraction par le mode
opératoire expérimental.
Tableau 4.15 – Comparaison des valeurs expérimentales et prédites de l’équilibe de phases du
système ternaire CO2-HMF-H2O à 100 °C.
expérimental SRK-PSRK-UNIFAC
P (MPa) yHMF xHMF yHMF xHMF écart relatif écart relatif
sur yHMF sur xHMF
8,8 0,00091 0,00245 1,83.10−6 0,00260
> 100 %
6 %
12,4 0,00224 0,00688 1,26.10−5 0,00755 9 %
13,3 0,00083 0,00730 1,63.10−5 0,00754 3 %
13,7 0,00101 0,00233 6,88.10−6 0,00258 10 %
17,1 0,00166 0,00315 2,39.10−5 0,00345 9 %
18,7 0,00100 0,00163 2,01.10−5 0,00187 13 %
4.4.3 Estimation des équilibres de phases du système ternaire
4.4.3.1 Cœfficient de partage du HMF
Grâce à la matrice des cœfficients d’interaction binaire présentée page 135, nous
avons pu modéliser le comportement du système ternaire CO2-HMF-H2O avec le modèle
SRK-PSRK-UNIQUAC. La figure 4.21 présente l’évolution du cœfficient de partage du
HMF en milieu diphasique CO2-H2O, KHMF , en fonction de la température (entre 60 et
150 °C) et de la pression (de 10 à 35 MPa), et calculé pour une composition massique globale
zH2O = 0,650, zHMF = 0,015 et zCO2 = 0,335, représentative du milieu réactionnel.
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Figure 4.21 – Influence de la pression et de la température sur le calcul du cœfficient de partage du
HMF en milieu diphasique CO2-H2O, avec le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC, pour la composition
massique globale zH2O = 0,650, zHMF = 0,015 et zCO2 = 0,335.
Nous pouvons noter tout d’abord que KHMF a une valeur assez faible, inférieur à 0,2 sur le
domaine de température et de pression considéré. Ceci est dû à la faible solubilité du HMF
dans le CO2, comme nous l’avons rapporté dans l’étude du système binaire CO2-HMF. De
plus, KHMF augmente avec la pression et diminue avec la température. Ces tendances sont
en accord avec les observations expérimentales, même s’il existe en moyenne deux ordres de
grandeur de différences entre les valeurs de KHMF expérimental et calculé. Il n’existe pas de
zone de "solubilité" rétrograde sur le domaine de température et de pression considéré, comme
nous l’avions remarqué lors de la modélisation de l’équilibre de phases du système binaire
CO2-HMF (figure 4.13). Cette zone semble cependant exister pour des pressions inférieures à
10 MPa, mais ce domaine de pression n’est pas favorable, ni pour la synthèse du HMF, ni
pour l’extraction.
Afin d’obtenir le cœfficient de partage le plus élevé, il faudrait donc se placer à basse
température et à haute pression. Au premier abord, les conditions optimales à l’extraction
du HMF, à l’équilibre thermodynamique, ne sont donc pas en adéquation avec celles de la
synthèse présentées au chapitre 3 (plus rapide à haute température). Néanmoins, en ralentissant
la cinétique, la diminution de la température permettrait de ralentir également les réactions de
dégradation du HMF, donc d’augmenter la sélectivité en HMF. Nous pouvons donc envisager
la mise en œuvre de la réaction extractive du HMF qui couplerait les deux procédés, réaction
et extraction.
La modélisation de l’équilibre de phase du système ternaire montre également que la présence
de HMF n’a pas d’influence sur la solubilité mutuelle CO2 et de l’eau. En effet, la fraction
molaire de CO2 en phase liquide dans le mélange ternaire est identique à celle du mélange
binaire CO2-H2O, et de même pour la fraction molaire en eau en phase vapeur.
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4.4.3.2 Diagrammes ternaires
Les données d’équilibres de phases obtenues avec le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC ont
permis de tracer plusieurs diagrammes ternaires pour des conditions de température et de
pression différentes. Ce sont des diagrammes de type II, car le HMF et le CO2 sont partiellement
miscibles. Comme nous l’avons déjà évoqué précédemment, le domaine de miscibilité du HMF
dans le CO2 augmente avec la pression (figures 4.22 et 4.23). Cependant, à pression identique,
la fraction massique en eau dans le CO2 augmente avec la température (figures 4.23 et 4.24).
L’extraction du HMF par le CO2 ne peut donc pas se faire sans extraction simultanée d’eau.
Comme la solubilité du HMF dans le CO2 est faible, il serait préférable de limiter la quantité
d’eau extraite. Au vu des diagrammes ternaires présentés ici, ceci pourrait être envisagé à basse
température.
Figure 4.22 – Diagramme ternaire du système CO2-HMF-H2O à 150 °C, 25 MPa.
Figure 4.23 – Diagramme ternaire du système CO2-HMF-H2O à 150 °C, 40 MPa.
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Figure 4.24 – Diagramme ternaire du système CO2-HMF-H2O à 60 °C, 40 MPa.
4.5 Conclusion
La démarche adoptée dans ce chapitre a consisté à bâtir une modélisation du comportement
thermodynamique du mélange ternaire CO2-HMF-H2O à partir des données expérimentales
de la littérature relatives aux sous-sytèmes binaires. Plusieurs modèles thermodynamiques
appliqués aux systèmes haute pression et composés de molécules polaires ont été testés. La
description du comportement de l’ensemble de la zone fluide a été réalisée par une équation
d’état (SRK) pour laquelle la règle de mélange (PSRK) est basée sur l’utilisation de modèles
de cœfficient d’activité. Le modèle combiné SRK-PSRK-UNIQUAC a été retenu car il a permis
de représenter au mieux les équilibres de phases du système CO2-HMF tout en bénéficiant
d’une mise en œuvre facilitée dans Excel. L’application de ce modèle aux sous-systèmes
binaires CO2-H2O et H2O-HMF a fournit la matrice des cœfficients d’interaction binaire
nécessaire à l’estimation du comportement thermodynamique du système ternaire.
La mise en œuvre de dispositifs expérimentaux originaux a permis d’obtenir de premières
données expérimentales sur les équilibres de phases du système ternaire, et en particulier sur
le cœfficient de partage du HMF entre l’eau et le CO2 supercritique. Il apparaît nécessaire
d’approfondir l’étude expérimentale afin d’étudier le système sur une gamme de conditions
opératoires (pression, température) plus étendue. Ces données pourront ensuite être confrontées
au modèle et utilisées pour l’améliorer. En effet, la régression des cœfficients d’interaction
binaire à partir des données expérimentales permettrait d’affiner les cœfficients d’interaction
binaires. Ceci requiert l’obtention d’un nombre assez important de points expérimentaux, pour
des températures et des pressions différentes.
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Les conditions favorables à l’extraction du HMF, d’après les résultats expérimentaux et
calculés avec le modèle, sont une température basse et une pression élevée. Vis-à-vis de la
cinétique de la synthèse du HMF, ces conditions ralentissent la cinétique, mais permettent
corrélativement de freiner les réactions de dégradation du HMF. Ainsi, ces conditions sont-elles
envisageables pour mettre au point une réaction extractive du HMF. Le chapitre suivant
présente une introduction à la réaction extractive du HMF en milieu diphasique CO2-H2O,
et discute des conditions nécessaires à son développement.
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Chapitre 5
Etude préliminaire du procédé de
réaction extractive du HMF en milieu
diphasique CO2-H2O
Ce chapitre a pour objectif de présenter la réaction extractive du HMF comme perspective des
travaux de thèse, avec les outils nécessaires à son développement. Deux études expérimentales
ont été mises en œuvre et ont été comparées à la modélisation issues des études cinétiques et
thermodynamiques précédentes.
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5.1 Introduction
Nous avons montré dans le chapitre 3 que la production sélective de HMF en milieu
diphasique CO2-H2O s’est montrée limitée par la dégradation du HMF en milieu aqueux. De
plus, l’étude du système ternaire CO2-HMF-H2O a permis de montrer qu’il est envisageable de
réaliser l’extraction du HMF de la phase liquide où il est produit par le CO2. C’est pourquoi
nous avons choisi d’étudier un procédé de réaction extractive qui couplerait les opérations de
réaction et de séparation.
La cinétique de la synthèse du HMF en milieu diphasique CO2-H2O a été modélisée au
chapitre 3 et a permis d’explorer le potentiel catalytique du CO2, qui s’est révélé accru
à haute pression et haute température. L’élévation de la température entraîne également
l’augmentation de la vitesse des réactions. De plus, la modélisation des équilibres de phases
du système ternaire CO2-HMF-H2O présentée au chapitre 4 a permis de comprendre le
comportement thermodynamique du mélange et d’appréhender la mise en œuvre d’un procédé
d’extraction du HMF. Les conditions favorables à l’extraction du HMF sont une température
basse et une pression élevée. Ces différents résultats nous permettent ainsi de discuter la
possibilité de mise en œuvre de la réaction extractive du HMF par le CO2.
Ce chapitre présente une étude préliminaire du procédé de réaction extractive, et discute des
conditions nécessaires à son développement (étude expérimentale, outils théoriques). Ce travail
constitue une ouverture des travaux de thèse. L’étude présentée ici comporte deux parties :
— l’étude préliminaire d’un procédé semi-continu d’extraction du HMF en phase aqueuse
par le CO2, c’est-à-dire sans réaction chimique. En effet, dans une première approche,
nous nous sommes intéressés au pouvoir extractif du CO2 lorsque le HMF est présent dans
une solution aqueuse "idéale", c’est-à-dire uniquement composée d’eau et de HMF. Une
étude expérimentale et une étude de simulation du procédé semi-continu d’extraction du
HMF sont ainsi présentées dans la première partie de ce chapitre, grâce à la connaissance
des équilibres de phases du système ternaire CO2-HMF-H2O.
— l’étude préliminaire d’un procédé semi-continu de réaction extractive. Nous avons
effectué dans un premier temps des expériences permettant de proposer une preuve
de concept du procédé puis initié le développement d’un modèle cinétique couplant
l’extraction du HMF. Ceci est présenté dans la deuxième partie de ce chapitre.
Pour ces deux études, le procédé semi-continu a pu être mis en œuvre grâce au dispositif
expérimental de la figure 5.1, également décrit au chapitre 2. Pour rappel, il consiste à opérer
un contact CO2-solution aqueuse avec une alimentation continue de CO2, et permet un suivi
des concentrations en phase aqueuse grâce à un dispositif de prélèvement.
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Figure 5.1 – Dispositif expérimental pour l’étude de la réaction extractive
5.2 Procédé semi-continu d’extraction du HMF sans réaction
chimique
L’objectif de cette étude est d’évaluer le potentiel extractif du CO2 vis-à-vis du HMF
présent dans une solution aqueuse uniquement composée d’eau et de HMF. Après avoir réalisé
au préalable plusieurs essais grâce au dispositif expérimental, nous avons comparé les résultats
obtenus avec la simulation d’un tel procédé basée sur la connaissance du comportement
thermodynamique à l’équilibre du système ternaire CO2-HMF-H2O.
5.2.1 Mise en œuvre expérimentale du procédé
L’étude concernant l’extraction du HMF par le CO2 sans réaction chimique a consisté
à effectuer plusieurs expériences dans des conditions opératoires différentes. Les gammes de
température, pression et débit de CO2 sont rassemblées dans le tableau 5.1.
Tableau 5.1 – Paramètres opératoires pour l’étude du procédé d’extraction du HMF sans réaction
chimique
Température T Pression P Débit de CO2 DCO2
40 - 100 °C 10 - 25 MPa 10 - 15 g/min
Il nous a paru intéressant d’analyser et de comparer deux grandeurs obtenues par
l’expérience :
— l’évolution du taux d’extraction du HMF, évalué comme le rapport de la quantité de
matière en HMF extraite par la quantité de matière en HMF initiale, noté η et exprimé
en % (équation 5.1). Comme l’analyse est effectuée seulement sur la phase liquide (il n’a
pas été possible d’analyser le contenu de la phase CO2 en sortie), la quantité de matière
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en HMF extraite nextraite est calculée par différence entre la quantité de matière en HMF
initiale et celle restante en phase liquide après extraction.
— l’évolution de la charge massique dans le réacteur, c’est-à-dire la variation de la quantité de
liquide au cours du temps, noté CM et exprimée en g. La charge massique est déterminée
par pesée à la fin de l’extraction, c’est-à-dire lorsque le réacteur est ouvert et qu’il n’y a
plus de CO2.
η = nextraite
ninitiale
× 100 (5.1)
5.2.2 Résultats expérimentaux
L’objectif de cette étude est d’évaluer grâce au dispositif expérimental le potentiel extractif
du CO2, en introduisant en continu du CO2 dans une phase liquide constituée de HMF
solubilisé dans l’eau. Ainsi, l’efficacité de l’extraction est-elle liée à la qualité du contact entre
la phase liquide et la phase CO2.
Afin d’apprécier cette qualité de mise en contact au sein du réacteur, nous avons dans un
premier temps, étudié l’influence du dispositif de dispersion du CO2 dans la phase liquide sur
le taux d’extraction du HMF. En particulier, nous avons étudié l’ajout d’un fritté (Swagelok,
60 µm) disposé à l’extrémité du tube plongeur d’où provient le CO2. Les résultats, présentés sur
la figure 5.2, montrent que l’ajout d’un fritté a permis une meilleure dispersion du CO2 dans la
phase liquide puisque le taux d’extraction du HMF a presque été doublé grâce à ce dispositif.
Ainsi semble-t-il essentiel de mettre en œuvre une bonne dispersion du CO2 pour augmenter le
transfert du HMF. Même si la dispersion semble améliorée, cela ne veut pour autant pas dire
que l’équilibre thermodynamique est atteint à tout instant dans le réacteur.
Figure 5.2 – Influence de l’ajout d’un fritté sur le taux d’extraction du HMF à 40 °C, sous une
presion de 24 MPa et un débit de CO2 de 10 g/min
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Les résultats présentés par la suite ont ainsi été réalisés en utilisant ce fritté. Le tableau
5.2 présente l’ensemble des résultats expérimentaux obtenus en fonction de la température, du
débit de CO2 et de la durée d’extraction. Toutes les expériences ont été réalisées sous une
pression de CO2 élevée (24 MPa) car l’étude thermodynamique présentée au chapitre 4 a
montré que la pression permet d’augmenter le cœfficient de partage du HMF entre le CO2 et
l’eau.
Tableau 5.2 – Résultats des essais de mise en œuvre du procédé semi-continu d’extraction du HMF
par le CO2, sans réaction chimique et sous une pression de CO2 de 24 MPa.
essai n° T (°C) t (h) DCO2 (g/min) CMi (g) CMf (g) xiHMF x
f
HMF η (%)
1.1 40 2 10 61,202 58,366 0,0100 0,0087 18 %
1.2 40 3 10 61,202 57,202 0,0100 0,0083 25 %
2.1 60 2 10 61,890 57,412 0,0099 0,0091 16 %
2.2 60 4 10 61,890 54,015 0,0099 0,0086 30 %
3.1 80 2 10 60,758 54,250 0,0100 0,0090 20 %
3.2 80 4 10 60,758 47,792 0,0100 0,0089 34 %
4 100 2 10 60,322 51,291 0,0099 0,0101 14 %
5 40 3 15 58,155 48,291 0,0099 0,0064 45 %
Les résultats expérimentaux obtenus par cette étude permettent de mettre en évidence
la co-extraction de l’eau par le CO2, comme nous l’avions remarqué au chapitre 4. En effet,
la charge du réacteur diminue au cours de l’extraction et sa variation est plus prononcée
lorsque la température augmente (essais nos 1.1, 2.1, 3.1, 4). De plus, l’augmentation de
la température semble diminuer le taux d’extraction du HMF (à part à 80 °C où le taux
d’extraction est de 20 % au bout de 2 h d’extraction, ce résultat demande donc à être vérifié),
ce qui est cohérent avec l’analyse thermodynamique.
En ce qui concerne l’influence du débit de CO2 sur le taux d’extraction du HMF (essais
nos 1.2 et 5), pour une même température (40 °C) et une durée d’extraction identique (3 h)
l’augmentation du débit permet d’augmenter le taux d’extraction du HMF (de 25 à 45 %).
Nous avons tracé sur la figure 5.3 l’évolution du taux d’extraction en fonction de la masse de
CO2 à 40 °C et sous une pression de 24 MPa. Quelle que soit la valeur du débit, les résultats
montrent que le taux d’extraction semble proportionnel à la quantité de CO2 fournie. Ces
résultats permettent alors de dire que l’efficacité du transfert du HMF entre l’eau et le CO2
n’est pas perturbé par l’augmentation du débit de CO2 de 10 à 15 g/min.
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Figure 5.3 – Influence du débit sur l’évolution du taux d’extraction du HMF en fonction de la
quantité de CO2 injectée, à 40 °C, 24 MPa
Enfin, comme le HMF est co-extrait avec l’eau, nous avons évalué sa concentration dans
l’eau à l’extrait [HMF]extrait , soit après la détente du CO2. Elle est calculée en prenant en
compte les quantités de HMF et d’eau extraites cumulées à la fin de l’extraction (équation 5.2).
[HMF ]extrait =
miHMF − xfHMFCM f
CM i − CM f (5.2)
Pour cela, nous avons déterminé dans un premier temps si le CO2 est saturé en eau. Le
tableau 5.3 présente la comparaison de la quantité expérimentale d’eau extraite à la quantité
d’eau extraite si le CO2 était saturé en eau (calculée avec le modèle SRK-PSRK-UNIQUAC à
partir de la fraction massique en eau dans le CO2, yeau et de la masse volumique du CO2 à la
température et la pression considérées).
Tableau 5.3 – Comparaison de la masse expérimentale d’eau extraite par le CO2 à la fin de
l’extraction à la masse théorique d’eau extraite à saturation
essai n° T (°C) t (h) DCO2 (g/min) m
f,exp
H2O
(g) mf,satH2O (g)
1.1 40 2 10 2,113 2,723
1.2 40 3 10 3,235 4,085
2.1 60 2 10 3,765 4,376
2.2 60 4 10 7,079 8,752
3.1 80 2 10 5,780 6,382
3.2 80 4 10 12,155 12,764
4 100 2 10 8,354 8,944
5 40 3 15 9,028 6,127
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Les résultats présentés dans le tableau 5.3 montrent que la masse expérimentale d’eau
extraite est toujours inférieure à la masse théorique d’eau extraite à saturation (sauf pour
l’essai 5 où la différence pourrait s’expliquer par une perte non négligeable de phase liquide
lors de la détente). Le CO2 n’est donc pas saturé en eau lors des essais et l’efficacité de
l’extraction peut être ainsi pondérée par un facteur de 80 % (valeur moyenne d’écart entre les
valeurs expérimentales et théoriques à saturation).
A 40 °C, 24 MPa, sous un débit de 10 g/min de CO2 et au bout de 3 h d’extraction, 0,154 g
de HMF a pu être extrait par le CO2 avec 3,235 g d’eau. La concentration finale en HMF dans
l’extrait est donc assez faible, soit de 4,8 % massique, alors que sa concentration initiale est
de 1 % massique. Comme le phénomène de co-extraction de l’eau est accentué à plus haute
température, l’amélioration de la concentration en HMF extrait ne peut pas être améliorée
avec l’augmentation de la température. Ces résultats montrent la limitation majeure de
l’extraction du HMF par le CO2, liée à la solubilité importante du HMF dans l’eau (évaluée
expérimentalement autour de 330 g/L à 20 °C, pression atmosphérique) et à la co-extraction
d’une quantité non négligeable d’eau.
Pour conclure sur cette étude expérimentale, un taux d’extraction de HMF de 45 % a pu
être obtenu en 3 h à 40 °C, sous une pression de 24 MPa et un débit de 15 g/min de CO2.
Cette étude préliminaire montre qu’un procédé semi-continu d’extraction du HMF par le CO2
supercritique est envisageable car il permet en effet d’extraire le HMF. Cependant, il faut
considérer l’extraction simultanée d’une quantité non négligeable d’eau.
5.2.3 Comparaison avec la simulation du procédé sans réaction chimique
L’objectif premier de cette étude est d’évaluer la capacité du logiciel BatchReactor (ProSim
S.A.) à simuler le procédé semi-continu d’extraction du HMF par le CO2, en comparant les
résultats obtenus avec les expériences présentées dans le paragraphe précédent. Si les résultats
expérimentaux et simulés sont cohérents, il pourrait alors être envisageable d’implémenter le
modèle cinétique dans cet outil pour simuler le procédé complet de réaction extractive.
Pour cela nous avons considéré un mélange diphasique liquide-vapeur en réacteur sous
pression. Le réacteur est chargé initialement en HMF et en eau puis alimenté en CO2
supercritique. La température et la pression à l’intérieur du réacteur sont maintenues
constantes au cours du procédé. Un schéma du procédé tel qu’il peut figurer sur le logiciel est
présenté sur la figure 5.4.
Pour simuler le procédé, il est nécessaire de décrire la géométrie du réacteur, et d’indiquer
les conditions de fonctionnement en termes de température, pression de CO2, débit de CO2 et
composition initiale de la phase aqueuse. En retour, le logiciel calcule l’évolution des grandeurs
suivantes :
— le volume de liquide dans le réacteur,
— la charge (massique ou molaire) de liquide dans le réacteur,
— les fractions massiques en phase liquide,
— les fractions massiques en phase vapeur.
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Figure 5.4 – Schéma du procédé selon BatchReactor
A partir de ces données, nous avons déterminé la concentration en HMF à l’extrait,
[HMF]extrait, comme nous l’avions également évaluée expérimentalement (équation 5.2).
Ces calculs sont basés sur les hypothèses suivantes :
— l’équilibre thermodynamique entre la phase liquide et la phase vapeur est atteint en tout
instant,
— les phases sont homogènes en composition, pression et température.
Le modèle thermodynamique établi dans le chapitre précédent (équation d’état SRK avec
règles de mélange PSRK et modèle de cœfficient d’activité UNIQUAC) est renseigné au sein
du logiciel.
5.2.3.1 Comparaison des résultats expérimentaux avec la simulation
Dans cette partie, nous avons confronté les résultats expérimentaux avec ceux obtenus en
simulation. La comparaison a été effectuée sur deux grandeurs :
— la charge massique finale, CMf
— la fraction massique finale en HMF, xfHMF
Pour pouvoir comparer les résultats expérimentaux avec la simulation, nous avons dû
effectuer quelques corrections sur les résultats expérimentaux. En effet, la charge et la
fraction en HMF calculées par la simulation sont fournies sous pression de CO2, alors
que celles-ci sont évaluées expérimentalement après la détente du CO2. Par conséquent,
les valeurs expérimentales ont été corrigées en prenant en compte la quantité de CO2
dissout à la pression et à la température de l’expérience. Ceci a été effectué grâce à
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la connaissance de la fraction massique de CO2 en phase liquide, xCO2 , calculée par
le modèle thermodynamique SRK-PSRK-UNIQUAC pour chaque couple température/pression.
Le tableau 5.4 présente la comparaison des résultats en ce qui concerne la charge massique
finale. L’écart relatif ε est calculé d’après l’équation 5.3.
ε = abs|CM
f,exp − CM f,calc|
CM f,exp
× 100 (5.3)
Tableau 5.4 – Comparaison des résultats expérimentaux (exp) et simulés (sim) sur la charge
massique (CM) à 24 MPa, pour un débit de CO2 de 10 g/min (a débit de 15 g/min)
T (°C) t (h) CMi (g) CMf,exp (g) CMf,calc (g) ε (%)
40 3 61,202 60,641 58,738 3,1 %
60 4 61,890 57,198 55,795 2,5 %
80 4 60,758 50,538 51,893 2,7 %
100 2 60,322 54,155 55,331 2,2 %
40a 3 58,155 51,849 52,581 1,4 %
Les résultats des essais montrent que les charges massiques finales expérimentales et
calculées sont similaires, avec un écart relatif moyen de 2,5 %. Cet écart peut être dû,
en partie, à la précision du modèle thermodynamique mais aussi à celle de la méthode
expérimentale (pertes de liquide). En effet, à la fin de l’extraction, la détente doit être
effectuée lentement pour éviter que le CO2 entraîne du liquide. De plus, en calculant le débit
de liquide sortant à partir des données du tableau 5.4, il est clair qu’à haute température une
quantité plus importante d’eau et de HMF est entraînée par le CO2, comme indiqué par la
simulation. Ceci permet de conclure sur l’efficacité du modèle pour la prédiction de l’évolution
de la charge massique du réacteur au cours du temps. En effet, cette donnée est essentielle car
elle permet de connaître à tout moment la masse restante de liquide dans le réacteur lors de
l’extraction.
Dans un second temps, la fraction massique du HMF en phase liquide obtenue par la
simulation a été comparée avec celle qui a été déterminée par l’expérience. Afin de comparer
plus facilement les essais, les résultats sont présentés pour une même durée d’extraction de 2 h.
Les données sont rassemblées dans le tableau 5.5. Un écart relatif entre la fraction en HMF
expérimentale et obtenue par simulation a également été calculée selon une expression similaire
à l’équation 5.3.
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Tableau 5.5 – Comparaison des résultats expérimentaux (exp) et simulés (sim) sur la charge
massique (CM) à 24 MPa pendant 2 h, pour un débit de CO2 de 10 g/min (a débit de 15 g/min)
T (°C) xiHMF x
f,exp
HMF x
f,calc
HMF ε (%)
40 0,0092 0,0082 0,0022 73 %
60 0,0093 0,0083 0,0043 49 %
80 0,0094 0,0079 0,0064 19 %
100 0,0094 0,0085 0,0081 4 %
40a 0,0092 0,0068 0,0009 87 %
A la lecture du tableau 5.5, il est clair que les résultats de simulation sont différents des
résultats expérimentaux, excepté pour l’essai à 100 °C où les fractions massiques en HMF
sont très similaires (moins de 5 % d’erreur). Dans tous les cas, la simulation du procédé
indique une extraction beaucoup plus importante du HMF, que ce qui a pu être obtenu
expérimentalement. Une des principales hypothèses permettant d’expliquer cette observation
est que le logiciel suppose l’équilibre thermodynamique liquide-vapeur établi à tout instant.
Il est donc possible que l’équilibre ne soit pas atteint lors des essais expérimentaux. Nous
avons montré qu’il est possible expérimentalement d’améliorer la dispersion du CO2 en phase
aqueuse grâce à l’ajout d’un fritté. La dispersion du CO2 pourrait être optimisée avec un fritté
plus performant, sous une meilleure agitation, ou en choisissant une technologie d’extraction
plus adaptée (contacteur gaz-liquide type colonne à bulle).
Ces résultats ont concerné un mélange "idéal" composé uniquement d’eau et de HMF. La
présence d’autres composés présents lors de la réaction chimique peut affecter ces résultats,
positivement ou négativement. Nous pouvons cependant espérer que la présence de fructose
par exemple, limite la co-extraction de l’eau par le CO2 en diminuant l’activité de l’eau du
fait de son interaction forte avec l’eau. La présence d’acide formique ou d’acide lévulinique
pourrait par contre, limiter l’extraction du HMF du fait de la co-extraction des acides par le
CO2.
Malgré les écarts constatés, la simulation peut permettre d’estimer l’influence des
conditions opératoires sur les performances d’extraction, en se basant sur une description
"idéale" du dispositif expérimental. Aussi l’avons-nous utilisée par la suite pour évaluer l’effet
de la température et du temps d’extraction.
5.2.3.2 Simulation du procédé sans réaction chimique
Dans cette partie, nous avons effectué plusieurs simulations afin d’évaluer l’effet de l’influence
des conditions opératoires sur l’efficacté de l’extraction. La charge massique initiale de chaque
simulation est de 60 g, la fraction massique en HMF initiale est de 1 % (représentative du
potentiel milieu réactionnel) et le débit de CO2 est de 10 g/min. La figure 5.5 présente l’évolution
du volume de liquide au cours du temps pour des températures comprises entre 60 et 150 °C, et
le tableau 5.6 rassemble les principaux résultats de chaque simulation (charge massique finale
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CMf , fraction massique de HMF finale xfHMF et concentration massique en HMF à l’extrait
[HMF]extrait).
Figure 5.5 – Influence de la température sur l’évolution du volume de liquide au cours du temps
lors de l’extraction du HMF sans réaction chimique (10 g/min, 24 MPa).
Tableau 5.6 – Résultats des simulations du procédé d’extraction du HMF sans réaction chimique
sous un débit de 10 g/min de CO2, 24 MPa, charge massique initiale : 60 g.
T(°C) t (h) CMf (g) xfHMF [HMF]extrait (%mass)
60 8 44,30 2,18.10−4 4 %
90 8 34,72 2,65.10−3 2 %
120 8 13,45 9,97.10−3 1 %
150 5h18 0 0 1 %
Les résultats de simulation montrent encore une fois que la quantité de liquide présente
dans le réacteur diminue fortement au cours du temps, du fait que l’extraction simultanée
d’eau et de HMF par le CO2, comme nous l’avons remarqué préalablement. Les résultats
montrent que, plus la température augmente, plus la quantité de liquide extraite est
importante dûe à l’augmentation de la solubilité de l’eau dans le CO2. Notons qu’à 150 °C,
la simulation s’arrête au bout de 5 h 18 min d’extraction puisque l’eau et le HMF ont été
extraits en totalité.
Il est également très interessant de noter ici la valeur de la concentration en HMF à
l’extrait, [HMF]extrait. Comme la solubilité du HMF dans le CO2 est faible, celle de l’eau
dans le CO2 n’est pas négligeable. Ceci a pour conséquence l’obtention d’une solution assez
diluée en HMF à l’extrait (au maximum de 4 % à 60 °C) alors que sa concentration intiale
est de 1 %, comme nous l’avons également observé expérimentalement. L’augmentation de la
température entraîne la diminution de la solubilité du HMF dans le CO2 et l’augmentation
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de la solubilité de l’eau dans le CO2, donc elle ne permet pas de récupérer une solution plus
concentrée de HMF à l’extrait. Cette remarque importante permet d’entrevoir les limites d’un
procédé d’extraction du HMF en milieu diphasique CO2-H2O.
De plus, nous avons relevé l’évolution de la composition des phases liquide et
vapeur au cours de l’extraction, notamment en ce qui concerne la teneur en HMF.
Les figures 5.6 et 5.7 présentent respectivement l’évolution de la fraction massique en
HMF en phase liquide, xHMF , et en phase vapeur, yHMF , en fonction de la durée de l’extraction.
Figure 5.6 – Influence de la température sur l’évolution de la fraction massique en HMF en phase
aqueuse au cours de son extraction par le CO2, à 24 MPa, avec un débit de CO2 de 10 g/min et pour
une charge initiale de liquide de 60 g contenant 1 % massique de HMF
Comme nous l’avons remarqué précedemment avec la diminution de la charge massique
liquide du réacteur, le phénomène de co-extraction de l’eau est davatange prononcé à
haute température. De plus, comme la quantité de HMF extraite est faible à cause de
la faible solubilité du HMF dans le CO2, ceci a pour conséquence la concentration de la
phase liquide en HMF et donc l’augmentation de la fraction massique en HMF en phase
liquide à 150 °C comme indiqué sur la figure 5.6. A 120 °C, la fraction massique en HMF
reste constante au cours du temps (autour de 1 %), ceci pourrait être dû à un certain
équilibre entre la quantité d’eau et de HMF extraites. En dessous de 100 °C, la fraction
massique en HMF en phase liquide diminue au cours de l’extraction et la quantité d’eau
extraite est plus faible : c’est une configuration plus favorable pour le développement du procédé.
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Figure 5.7 – Influence de la température sur l’évolution de la fraction massique en HMF en phase
vapeur au cours de son extraction par le CO2, à 24 MPa, avec un débit de CO2 de 10 g/min et pour
une charge initiale de liquide de 60 g contenant 1 % massique de HMF
La variation de la fraction massique en phase vapeur yHMF , visible sur la figure 5.7, est une
conséquence directe de la variation de xHMF . En effet, à basse température (60 et 90 °C), la
fraction massique en HMF dans la phase liquide diminue donc la fraction massique en HMF
dans la phase vapeur diminue également. A haute temperature, la concentration de la phase
liquide entraîne une augmentation de la fraction massique en HMF en phase vapeur au cours
du temps. Notons ici que, conformément aux résultats du modèle thermodynamique et aux
résultats expérimentaux, yHMF est plus élevé à basse température qu’à haute température au
temps initial de l’extraction.
5.2.3.3 Conclusion sur l’étude du procédé d’extraction sans réaction chimique
Cette étude préliminaire du procédé d’extraction du HMF sans réaction chimique a donc
montré qu’un balayage de CO2 sous pression permet d’extraire le HMF d’une phase aqueuse,
et d’obtenir un taux d’extraction expérimental de 45 % à 40 °C, 24 MPa et sous un débit
de CO2 de 15 g/min. L’augmentation de la température a entraîné la co-extraction d’eau de
manière non négligeable. De plus, les résultats de simulation du procédé ont montré que, même
si le modèle évalue avec plus de finesse l’évolution de la charge massique dans le réacteur, il ne
fournit pas une bonne prédiction de l’évolution expérimentale de la fraction massique en HMF
en phase aqueuse. Enfin, les résultats présentés ici proviennent d’une étude simplifiée car la
réaction de synthèse du HMF n’a pas été prise en compte. Nous avons donc fait le choix de
proposer comme perspective le développement de la cinétique écrite avec le progiciel Matlab
vers un modèle de réaction extractive dans le paragraphe suivant.
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5.3 Procédé semi-continu de réaction extractive
Cette partie présente une introduction à l’étude expérimentale et théorique de la réaction
extractive du HMF en milieu diphasique CO2-H2O sous haute pression. L’objectif est
d’apprécier dans quelle mesure l’extraction simultanée du HMF par le CO2 permettrait
d’empécher sa dégradation en phase aqueuse.
5.3.1 Etude expérimentale de la réaction extractive
Le procédé semi-continu de réaction extractive du HMF a pu être mise en œuvre au
laboratoire grâce au dispositif expérimental de la figure 5.1. De manière similaire au procédé
semi-continu d’extraction présenté dans la première partie de ce chapitre, la réaction
extractive du HMF consiste à opérer un contact CO2-milieu réactionnel avec une alimentation
continue de CO2.
Nous avons ainsi réalisé trois essais préliminaires afin d’étudier la faisabilité expérimentale
d’un tel procédé. Le milieu réactionnel est initialement constitué d’eau et de fructose (5 %
massique). Une fois le milieu réactionnel à température (120 °C ou 150 °C), le réacteur est
alimenté en CO2. La pression à l’intérieur du réacteur est contrôlée à l’aide du déverseur
(chauffant pour éviter la précipitation du HMF à la détente du CO2 en sortie).
L’analyse de la phase aqueuse à la fin de la réaction a permis de déterminer la charge
massique finale du milieu réactionnel, les concentrations du fructose et des produits (Ci), la
conversion en fructose (XF ), le rendement en HMF et les rendements en acides formique et
lévulinique (Yi). En effet, il n’a pas été possible de récupérer et d’analyser l’extrait (malgré un
bullage en solution aqueuse). Nous avons ainsi comparé ces résultats avec ceux obtenus avec la
réaction sans extraction (tableau 5.7). Notons ici que le rendement en HMF pour la réaction
extractive est un rendement apparent puisqu’il ne tient compte que de la quantité de HMF en
phase aqueuse.
Tableau 5.7 – Comparaison des résultats obtenus pour la réaction sans extraction et le pour la
réaction extractive à 150 °C, 18 MPa, pour un débit de 10 g/min pendant 3 h 20 de réaction.
Réaction sans extraction Réaction extractive
CF (%mass) 3,124 4,002
CHMF (%mass) 0,883 1,661
XF (%mol) 36 51
YLHMF (%mol) 26 29
YFA (%mol) 1,9 % 2,2 %
YLA (%mol) 0,56 % 0,97 %
La charge massique finale de la réaction extractive est de 37,006 g pour une
charge initiale de 59,993 g. Près de 40 % du milieu réactionnel a donc été extrait
par le CO2 en 3h20 de réaction avec un débit de 10 g/min. Ceci a entraîné la
concentration du milieu en fructose et en HMF. En effet, d’après les résultats du tableau 5.7,
le milieu réactionnel final de la réaction extractive est presque deux fois plus concentré en HMF.
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En ce qui concerne la conversion du fructose, elle est de 51 %mol en réaction extractive
alors qu’elle est de 36 % en réaction sans extraction. Ceci montre que l’extraction du HMF
par le CO2 a permis d’augmenter la conversion du fructose, ce qui pourrait être dû à la
concentration du milieu réactionnel lié à l’extraction d’eau par le CO2.
La valeur du rendement en HMF (29 %) est donc à nuancer car elle pourrait ne
pas refléter la quantité totale de HMF produit puisqu’il n’a pas été possible d’analyser
l’extrait. De plus, le rendement plus élévé en sous-produits acides en réaction extractive
traduit qu’une quantité plus importante de HMF. Lors d’une réaction sans extraction, une
conversion de fructose de 51 % correspond à un rendement en HMF de 35 %, un rendement
en acide lévulinique de 1,1 % et un rendement en acide formique de 2,9 %, obtenus en 4 h 40 min.
De plus, nous avons réalisé une expérience à plus faible température (120 °C,
20 MPa). Comme la déhsydratation du fructose en HMF est beaucoup plus lente à
cette température, il a été nécessaire d’augmenter le temps de réaction (7h30) afin
d’obtenir des résultats significatifs. Les résultats ont montré que le milieu se concentre
également en fructose et en HMF. La concentration massique en fructose à la fin
de la réaction extractive est de 13,6 % alors qu’elle était de 5 % initialement, et la
conversion du fructose est de 18,7 %. La concentration finale en HMF quant à elle est
de 0,316 %, ce qui équivaut à un rendement de 2,7 %mol. Lors d’essais préliminaires,
nous avions réalisé la conversion du fructose en HMF sans CO2 pendant 24 h à 120
°C. La conversion du fructose obtenue était de 18,6 %mol et le rendement en HMF de 13,2 %mol.
L’influence du débit de CO2 a été étudié lors d’une réaction extractive à 150 °C, 18 MPa
mais avec un débit de CO2 de 15 g/min. L’augmentation du débit de CO2 n’a pas permis
d’augmenter la quantité de HMF extraite puisque les résultats obtenus sont très similaires à
ceux présentés avec un débit de 10 g/min. La poursuite de la campagne expérimentale est
donc nécessaire afin d’évaluer correctement l’influence du débit de CO2 sur l’extraction du HMF.
Ces premiers résultats sont encourageants et une étude plus approfondie sera nécessaire
pour conclure de l’intérêt de la réaction extractive du HMF en présence de CO2 supercritique,
notamment grâce à une récupération efficace de l’extrait et à son analyse. De plus, comme nous
avons vu lors de l’étude du procédé sans réaction, il sera important de mettre en œuvre une
technologie expérimentale adaptée pour que le HMF soit extrait par le CO2 (dispersion du CO2
en phase liquide, diffusion du HMF dans l’eau, transfert de matière à l’interface). Une prochaine
campagne expérimentale pourrait également entreprendre d’étudier la réaction extractive du
HMF à partir de glucose et de cellulose issus du fractionnement de la matière végétale par le
procédé CIMV.
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5.3.2 Etude préliminaire de la simulation du procédé de réaction extractive
5.3.2.1 Elaboration du modèle avec Matlab
L’objectif est ici d’entreprendre l’étude du procédé semi-continu de réaction extractive du
HMF en milieu diphasique CO2-H2O à partir du modèle cinétique développé au chapitre 3 et
du cœfficient de partage du HMF obtenu au chapitre 4. En effet notre approche a consisté à
faire apparaître dans les équations cinétiques la concentration du HMF dans l’eau, en prenant
en compte sa distribution dans le réacteur entre la phase aqueuse et la phase CO2. Le calcul
de cette concentration peut se faire grâce à la connaissance du cœfficient de partage du HMF
entre le CO2 supercritique et l’eau. Nous faisons ici plusieurs hypothèses :
— le cœfficient de partage du HMF est constant au cours du temps,
— l’équilibre thermodynamique est atteint à tout instant,
— les concentrations sont homogènes dans chaque phase,
— il n’y a pas de co-extraction d’eau.
Dans cette partie, le modèle cinétique a été repris tel qu’il a été écrit au chapitre 3,
c’est-à-dire faisant intervenir des concentrations. Ainsi, le volume est-il considéré comme
constant au cours du temps. La prochaine étape de l’étude consisterait donc à réécrire le
modèle en faisait intervenir la variation des quantités de matière au cours du temps (dn/dt)
afin de prendre en compte la variation de volume liée à l’extraction d’eau.
Pour tenir compte de l’extraction du HMF par le CO2 en phase vapeur, un équilibre
thermodynamique a été rajouté sur le schéma réactionnel de la synthèse du HMF (figure 5.8).
Cet équilibre est noté Rex. Il permet de décrire l’équilibre thermodynamique qui existe entre le
HMF présent en phase liquide et le HMF présent en phase vapeur.
Figure 5.8 – Schéma réactionnel incluant la réaction extractive du HMF par le CO2
Par conséquent, l’équation différentielle sur la concentration en HMF est modifiée, comme
indiquée par l’équation 5.4
dCHMF
dt
= R1F −R1H −R2H −Rex (5.4)
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où Rex s’exprime en fonction du débit de CO2 (DCO2 , en L/min), du volume (V, en L) et
de la concentration en HMF extrait (YHMF , en mol/L) selon l’équation 5.5
Rex =
DCO2C
V
HMF
V
= DCO2K
′
HMFCHMF
V
= kexCHMF (5.5)
avec K est la constante d’équilibre, exprimée comme le rapport de concentration
K ′HMF =
CVHMF
CLHMF
(5.6)
Comme nous l’avons vu au chapitre 3, en milieu aqueux, la production sélective de HMF
est limitée par sa dégradation en acide formique, en acide lévulinique et en humines. Par
conséquent, l’extraction du HMF par le CO2 est efficace si l’équilibre Rex est, a minima, de
l’ordre de grandeur des réactions de formation des sous-produits issus de la dégradation du
HMF (R1H et R2H). Nous avons traduit cette contrainte de manière théorique par :
Rex > R1H +R2H (5.7)
Le développement de chaque terme de l’inéquation 5.7 conduit à l’inéquation 5.8
DCO2K
′
HMFCHMF
V
> CH+CHMF
[
k1RH exp
(
−E1H
R
( 1
T
− 1
TR
))
+ k2RH exp
(
−E2H
R
( 1
T
− 1
TR
))]
(5.8)
qui donne l’expression du débit minimum pour que l’extraction du HMF soit efficace
(équation 5.9)
DCO2,min =
CH+K
′
HMF
V
[
k1RH exp
(
−E1H
R
( 1
T
− 1
TR
))
+ k2RH exp
(
−E2H
R
( 1
T
− 1
TR
))]
(5.9)
Le débit dépend donc de la cinétique de la réaction, des conditions opératoires, du
cœfficient de partage et de la concentration en H+. Afin de calculer la valeur du débit pour
plusieurs essais, il est donc nécessaire de connaître la concentration en H+. Comme nous
l’avons montré au chapitre 3, cette concentration augmente au cours du temps car elle dépend
de la concentration en sous-produits acides formés et elle dépend aussi de quantité de CO2
dissous en phase aqueuse donc de la pression de CO2. Globalement, la concentration en
H+ varie entre 4.10−4 mol/L et 1,4.10−3 mol/L dans nos conditions opératoires (entre 120
et 160 °C, 10 à 25 MPa, pour des temps de réactions jusqu’à 8 h). Nous avons donc choisi
de calculer la valeur de DCO2,min pour ces différentes conditions. Notons qu’à pression et
température fixées, des concentrations faibles en H+ témoigneraient de la faible dégradation
du HMF donc d’une extraction très efficace, et des concentrations plus élevées révèleraient
que l’extraction du HMF a lieu malgré sa dégradation. Cette deuxième configuration est
néanmoins la plus probable.
163
5.3. PROCÉDÉ SEMI-CONTINU DE RÉACTION EXTRACTIVE
En ce qui concerne la température, nous avons choisi de calculer les débits pour les
températures élevées du domaine expérimental (150 et 160 °C). En effet, nous avons vu lors
de l’étude cinétique que la réaction est très lente à 120 °C. Même si l’augmentation de la
température entraîne la dégradation du HMF en phase aqueuse, l’objectif ici est de montrer
comment l’extraction simultanée du HMF par le CO2 peut pallier les inconvénients de la
formation des sous-produits.
De plus, le cœfficient de partage obtenu par l’expérience au chapitre 4 est exprimé comme
le rapport des fractions molaires du HMF (yHMF/xHMF ), tandis que dans l’écriture du modèle
cinétique, il est exprimé comme le rapport des concentrations molaires (K’HMF , équation 5.10).
K ′HMF =
CVHMF
CLHMF
= n
V
HMFVL
nLHMFVV
(5.10)
Le nombre de moles du HMF en phase vapeur, nVHMF , et en phase liquide, nLHMF , peut
s’écrire comme le produit de la fraction molaire du HMF par le nombre total de moles du
mélange (équations 5.11 et 5.12).
nLHMF = xHMF × nL = xHMF
ρL
ML
(5.11)
nVHMF = yHMF × nV = yHMF
ρV
MV
(5.12)
En faisant l’hypothèse que la masse volumique (ρ en g/L) et la masse molaire (M en g/mol)
de chaque phase sont celles du solvant car chaque phase est très diluée en HMF, les équations
5.10, 5.11 et 5.12 permettent d’écrire la relation entre KHMF et K’HMF :
K ′HMF = KHMF
ρCO2(T,P )MH2O
ρH2O(T,P )MCO2
(5.13)
car ρV = ρCO2 , ρL = ρH2O,MV =MCO2 etML =MH2O et où la masse volumique du CO2 et
de l’eau (en g/L) doivent être calculées à la température T et la pression P du système considéré.
L’étude expérimentale du système ternaire CO2-HMF-H2O a montré qu’à 100 °C, 19 MPa,
KHMF = 0,6. Dans cette première approche simplifiée, nous avons donc choisi de réutiliser
cette valeur à 150 °C et d’adopter une valeur légèrement plus faible à 160 °C (0,5) qui
permet de prendre en compte la diminution de KHMF avec la température, comme observé
expérimentalement et théoriquement. Le tableau 5.8 présente ainsi les valeurs de KHMF et de
K’HMF pour différentes conditions opératoires.
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Tableau 5.8 – Valeurs du cœfficient de partage du HMF, K’HMF , exprimé en concentration pour
différentes conditions opératoires de réaction extractive
T (°C) P (MPa) ρCO2 (g/L) ρH2O (g/L) KHMF K’HMF
150 15 233,93 925,03 0,6 0,062
150 25 415,50 930,30 0,6 0,110
160 15 222,80 915,79 0,5 0,050
160 25 392,94 921,30 0,5 0,087
Le tableau 5.9 présente les valeurs de débit de CO2 minimales obtenues pour différentes
conditions opératoires. Par souci de clarté, DCO2,min est exprimé en g/min.
Tableau 5.9 – Inlfuence des conditions opératoires sur la valeur du débit de CO2 minimal
T (°C) P (MPa) K’HMF [H+] (mol/L) DCO2 (g/min)
150 25 0,110 4.10−4 0,12
150 25 0,110 1,40.10−3 0,42
160 25 0,105 4.10−4 0,31
160 25 0,105 1,40.10−3 1,10
Le débit de CO2 minimal ainsi obtenu est assez faible, ce qui permet d’envisager la mise
en œuvre expérimentale de la réaction extractive avec notre dispositif expérimental. A 150 °C,
DCO2,min augmente avec la concentration en H+ (pour KHMF et pression fixés, lignes 1 et 2).
Ceci est dû au fait que la quantité de sous-produits formés est plus importante à pression élevée
et à concentration totale en H+ élevée (effet catalytique).
De plus, à plus haute température (160 °C, lignes 3 et 4), le débit de CO2 minimal est plus
élevé qu’à 150 °C car les réactions de synthèse et de dégradation du HMF sont accélérées par
la cinétique (loi d’Arrhénius), ce qui entraîne l’augmentation de la quantité de CO2 nécessaire
à l’extraction.
5.3.2.2 Exemples de résultats obtenus par simulation
La suite de l’étude a consisté à effectuer plusieurs modélisations de la réaction extractive à
l’aide du progiciel Matlab pour les conditions opératoires présentés ci-dessus (150 °C, 25 MPa
et 160 °C, 25 MPa). Pour cela, nous avons défini le rendement total en HMF, ηHMF (équation
5.16), qui doit prendre en compte le rendement en HMF en phase vapeur, ηVHMF , et en phase
liquide, ηLHMF .
ηVHMF =
nVHMF
n0F
= C
V
HMF
C0F
DCO2t
V
= C
L
HMFK
′
HMF
C0F
DCO2t
V
(5.14)
ηLHMF =
CLHMF
C0F
(5.15)
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ηHMF =
D2CO2K
′
HMF t
C0FV
2
∫ t
0
CLHMFdt+
CLHMF
C0F
(5.16)
Pour différentes conditions opératoires, nous avons étudié l’évolution du rendement total
en HMF. Le cœfficient de partage utilisé pour les simulations est celui dérivé des observations
expérimentales (à savoir 0,110 à 150 °C, 25 MPa et 0,087 à 160 °C, 25 MPa). Les figures
5.10 et 5.12 présentent les résultats de la réaction extractive obtenus par simulation avec
Matlab. Nous avons également tracé en comparaison l’évolution du pourcentage molaire de
fructose, de HMF d’acide lévulinique et d’acide formique pour des conditions de synthèse sans
extraction, i.e. K’HMF = 0 et DCO2 = 0 (figures 5.9 et 5.11). En ce qui concerne les résultats
de réaction extractive, la courbe verte correspont au rendement en HMF en phase aqueuse
(HMF-aq), celle en bleu correspond au rendement en phase vapeur (HMF-CO2), celle en
noir au rendement en HMF total (HMF-tot) et celle en rouge correspond à l’évolution du
pourcentage molaire de fructose en solution aqueuse.
D’après ces différentes figures, il est clair que la configuration de la réaction extractive
permet d’augmenter le rendement en HMF et de diminuer la quantité d’acide lévulinique et
d’acide formique formés. En effet, sans extraction de HMF à 150 °C, 25 MPa, le rendement
maximal en HMF est de 48 % (obtenu après 500 minutes de réaction) et les sous-produits
acides sont produits à cet instant avec des rendements de 6 % pour l’acide lévulinique et
de 9 % pour l’acide formique. En réaction extractive sous un débit de 10 g/min de CO2, le
rendement en HMF est de plus de 60 % au bout de 500 minutes de réaction et atteint la valeur
maximale de 70 % après 800 minutes. De plus, la quantité de sous-produits acides formés est
bien plus faible (rendement inférieur à 4 %). A 160 °C, 25 MPa, les mêmes remarques peuvent
être faites : l’extraction continue du HMF par le CO2 a permis l’augmentation du rendement
maximal en HMF et la diminution de la quantité de sous-produits acide formés.
En ce qui concerne l’influence du débit de CO2, la simulation indique que sous un faible
débit de CO2 (1 g/min), l’extraction du HMF est plus lente que sa synthèse, donc le HMF
est produit majoritairement en phase aqueuse au début de la réaction extractive. Ensuite,
l’extraction continue du HMF par le CO2 entraîne l’augmentation de sa concentration dans la
phase CO2, et tout le HMF produit est présent en phase CO2 à la fin de la réaction extractive
(lorsque tout le fructose a été consommé). L’évolution du rendement en phase aqueuse
présente ainsi une allure de courbe en cloche puisque le HMF en phase aqueuse est un produit
intermédiaire.
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Figure 5.9 – Synthèse du HMF sans extraction à 150 °C, sous une pression de CO2 de 25 MPa
Figure 5.10 – Résultats de la simulation de la réaction extractive du HMF à 150 °C, sous une
pression de CO2 de 25 MPa
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Figure 5.11 – Synthèse du HMF sans extraction à 160 °C, sous une pression de CO2 de 25 MPa
Figure 5.12 – Résultats de la simulation de la réaction extractive du HMF à 160 °C, sous une
pression de CO2 de 25 MPa
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De plus, pour un débit de CO2 de 1 g/min, comme le HMF se trouve en phase aqueuse
dans les premières heures de la réaction extractive, il se dégrade en sous-produits acides et
en humines. Ceci a pour conséquence la diminution du rendement total en HMF lorsque le
fructose a été entièrement consommé. A 160 °C, 25 MPa, il est de 48 % pour un débit de
1 g/min alors qu’il atteint 72 % pour un débit de 10 g/min. La même remarque peut être
faite pour la réaction extractive à 150 °C, mais la cinétique reste plus lente. A 160 °C, 25 MPa
et pour un débit de 1 g/min, le rendement en HMF reste tout de même limité du fait de sa
dégradation (le rendement total en HMF passe par un maximum autour de 55 % à 300 min).
L’augmentation du débit de CO2 permet donc logiquement d’augmenter le rendement en HMF
en diminuant le temps de séjour du HMF en phase aqueuse. Par conséquent, les réactions de
dégradation du HMF en sous-produits acides sont limitées. Enfin, le rendement en HMF en
réaction extractive nettement supérieur (jusqu’à 70 %) à celui obtenu en synthèse classique
(48 % maximum).
Ces résultats préliminaires restent cependant à nuancer car ils ne tiennent pas compte
de la variation du volume de liquide lié à l’extraction d’eau. En effet, nous ne pouvons pas
comparer directement les résultats expérimentaux présentés dans le paragraphe précédent avec
les résultats obtenus par la simulation du procédé car le modèle ne prend pas en compte
la co-extraction de l’eau. Une des perspectives majeures de l’étude est donc l’écriture du
modèle cinétique en terme de variation de quantités de matière et non de concentration, et
l’application d’un cœfficient de partage pour chaque composant (eau, HMF, acide formique,
acide lévulinique). De plus, afin de prendre en compte l’efficacité de l’extraction (liée au
transfet de matière interphasique) et donc l’écart à l’équilibre thermodynamique, un cœfficient
d’efficacité d’extraction, régressé à partir des données expérimentales, pourrait être appliqué
afin que le modèle représente la cinétique globale réelle de la réaction extractive.
5.4 Conclusion
Ce chapitre avait pour objectif de servir d’étude préliminaire à la mise en œuvre de la
réaction extractive du HMF, comme perspective de ces travaux de thèse. L’étude d’un
procédé de réaction extractive en milieu diphasique CO2-H2O requiert la connaissance de
la cinétique et de la thermodynamique du mélange. Les différents résultats obtenus, qu’ils
soient expérimentaux ou issus des modèles cinétique et thermodynamique, témoignent de
la complexité d’un tel procédé de réaction extractive, qui prend en compte la cinétique
chimique de réaction et l’extraction par le CO2 à l’état supercritique. N’ayant pas d’outil qui
permettrait de coupler directement les modèles entre eux, nous avons fait le choix d’étudier
dans un premier temps l’extraction seule avec le logiciel BatchReactor de ProSim S.A., puis
de développer dans un deuxième temps la cinétique écrite avec le progiciel Matlab vers un
modèle de réaction extractive.
Nous avons donc étudié tout d’abord un procédé semi-continu d’extraction du HMF
en phase aqueuse par le CO2, donc sans réaction chimique. Les résultats expérimentaux
effectués à basse température (entre 40 et 100 °C) ont pu mettre en évidence l’extraction
simultanée d’eau et de HMF par le CO2 ainsi que l’utilisation nécessaire d’un dispositif
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permettant de disperser le CO2 en phase aqueuse. L’extraction du HMF a été favorisée
à basse température et haute pression, et un taux d’extraction de 45 % au bout de 3
h a pu être obtenu (40 °C, 24 MPa, 15 g/min). De plus, la simulation du procédé à
l’équilibre avec le logiciel BatchReactor ont montré qu’à haute température (150 °C),
la co-extraction de l’eau est accentuée. Nous avons vu que la limite majeure de
l’utilisation de la simulation réside dans le fait qu’elle considère l’équilibre thermodynamique
atteint à tout instant, donc qu’elle traduit ce qu’il est possible d’extraire dans le meilleur des cas.
La première campagne expérimentale de la réaction extractive du HMF par le CO2
supercritique a montré qu’il semble en effet possible d’extraire le HMF du milieu réactionnel
sous un balayage de CO2 . Les résultats indiquent que la phase aqueuse se concentre en
fructose et en HMF, ce qui entraîne l’augmentation de la conversion en fructose et du
rendement en HMF en phase liquide. La réaction extractive permettrait d’augmenter le
rendement en HMF, mais d’un autre côté entraîne la co-extraction d’eau et la dilution du
HMF à l’extrait dépourvu de CO2.
De plus, nous avons initié le développement d’un modèle de réaction extractive, à partir
du modèle cinétique établi au chapitre 3. Ce modèle est simplifié car le volume est considéré
comme constant au cours du temps (l’extraction d’eau n’est pas prise en compte) et l’équilibre
d’extraction est décrit par un cœfficient de partage constant. Les résultats du modèle ainsi
écrit sous Matlab ont montré que l’augmentation du débit de CO2 permet d’augmenter le
rendement en HMF en diminuant le temps de séjour du HMF en phase aqueuse. De plus, le
rendement calculé en HMF en réaction extractive est supérieur à celui obtenu en synthèse
classique (jusqu’à 70 % en réaction extractive alors qu’il est limité à 48 % sans extraction).
La prochaine étape de l’étude par modélisation de la réaction extractive consisterait alors à
prendre en compte la variation de volume de phase liquide liée à l’extraction d’eau, en faisant
intervenir les quantités de matière dans le modèle cinétique au lieu des concentrations. Il
pourrait également s’avérer judicieux de tenir compte de la co-extraction des sous-produits par
le CO2. Des résultats supplémentaires obtenus grâce à une nouvelle campagne expérimentale
de la réaction extractive sont donc nécessaires. Ils devront être obtenus avec un dispositif
expérimental adapté qui permettra d’améliorer la diffusion et le transfert du HMF dans le
CO2, et justifieront la prise en compte d’un cœfficient d’efficacité d’extraction dans le modèle
cinétique de réaction extractive.
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Dans le cadre d’une chimie durable, ces travaux de thèse ont montré que la technologie
du CO2 supercritique, appliquée à la valorisation de la biomasse, peut nous aider à
proposer des voies "propres " de synthèse de molécules plateforme, telle que celle du
5-hydroxyméthylfurfural, envisagée dans ce travail de thèse. L’étude consistait à estimer
dans un premier temps le potentiel du CO2 comme catalyseur réversible de cette synthèse,
ce qui nous a permis de revisiter et compléter les modèles cinétiques déjà proposés dans la
littérature. Dans un second temps, nous avons proposé une étude préliminaire pour évaluer
comment une approche "génie des procédés" pouvait pallier les liminations intrinsèques de
la réaction chimique, i.e., la dégradation du HMF en milieu aqueux, ceci au travers de
l’extraction du HMF par le CO2 au cours de la réaction. En effet, les essais préliminaires sur
la synthèse du HMF ont montré que le rendement en HMF est limité par la configuration
cinétique globale du fait des réactions de dégradation du HMF. Les différentes campagnes
expérimentales menées dans ce projet, couplées à des études théoriques, ont permis de
développer un modèle cinétique de synthèse du HMF, incluant l’effet catalytique du CO2,
et un modèle thermodynamique permettant de prédire les équilibres de phases du système
ternaire CO2-HMF-H2O. Les résultats de ces deux études ont alors permis d’entrevoir la mise
en œuvre d’un procédé de réaction extractive du HMF en milieu diphasique CO2-H2O.
Les principaux résultats et perspectives des travaux de thèse, en lien avec les parties abordées
dans ce manuscrit, sont mis en évidence ci-dessous.
Le CO2 comme catalyseur acide réversible de la synthèse du HMF
Apport des travaux de thèse
L’étude expérimentale préliminaire de la synthèse du HMF à partir de fructose, à pression
atmosphérique et sans ajout de catalyseur, a permis de s’interroger sur les causes de l’effet
autocatalytique observé expérimentalement. En effet, en milieu aqueux à 150 °C, le fructose
est déhydraté en HMF avec un rendement de 17 %mol en deux heures de réaction. Ce
résultat est expliqué par l’auto-ionisation de l’eau à haute température d’une part (conditions
hydrothermales), et par la formation de coproduits acides au cours de la réaction d’autre part
(acide formique et acide lévulinique). La dissociation des acides dans le milieu réactionnel
contribue ainsi à la production de catalyseurs H+.
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La conversion du fructose en HMF en milieu diphasique CO2-H2O a ensuite été réalisée
entre 120 et 160 °C, et sous des pressions de CO2 allant jusqu’à 25 MPa. Grâce à une variation
de pression, le pH du milieu aqueux dans lequel le HMF est produit a pu être ajusté. Il a été
démontré que la déshydratation du fructose est catalysée par les protons H+ générés par la
dissociation des sous-produits acides, ainsi que par la dissociation de l’acide carbonique
issus de la dissolution du CO2 dans l’eau. Même s’il est relativement faible dans ce cas
particulier en raison du caractère autocatalytique de la réaction, il a été mis en évidence un
effet catalytique du CO2 sous pression dans les conditions de nos expériences, permettant un
rendement en HMF allant jusqu’à 48 %mol après 4 heures de réaction à 160 °C sous 25 MPa
de CO2. La sélectivité en HMF a été améliorée avec l’augmentation de la pression pour
atteindre un maximum de 80 %mol après 3 heures de réaction à 150 °C, 25 MPa, alors que
dans le cas de la synthèse conventionnelle, à la même température et à pression atmosphérique
(sans CO2) seulement 60 %mol de sélectivité ont été atteints.
De plus, des essais complémentaires, à pression atmosphérique et en présence d’acide
sulfurique comme catalyseur, ont mis en évidence, pour nos conditions opératoires, l’influence
du pH sur le rendement en HMF. Les différents résultats ont ainsi permis d’évaluer l’effet du
pH induit par la présence de CO2, et par conséquant le potentiel du CO2 comme catalyseur
de la synthèse du HMF.
La synthèse sélective de HMF à partir de fructose dans un système diphasique CO2-H2O
haute pression s’est donc montrée dépendante de deux paramètres non indépendants : la
température et le pH (lui-même directement relié à la pression de CO2). Afin de proposer des
conditions optimales de synthèse, un nouveau modèle cinétique complet, incluant
l’effet catalytique du CO2, a été mis au point dans cette étude, où la contribution de
l’acide lévulinique et de l’acide formique en tant que catalyseurs de la conversion du fructose
en HMF est également prise en compte. Les résultats obtenus par ce modèle ont bien montré
que le rendement maximal en HMF était limité par les réactions de dégradation successives
et qu’il plafonne autour d’une valeur moyenne de 47 %mol, quelles que soient les conditions
opératoires. En effet, comme le HMF est le produit intermédiaire dans une combinaison de
réactions parallèles et successives, l’évolution de son rendement au cours du temps se présente
sous la forme d’une courbe présentant un maximum. Ainsi, la connaissance du rendement
maximal en HMF, et du temps de réaction correspondant, est-elle primordiale pour maîtriser
cette synthèse. Nous avons d’ailleurs proposé une version simplifiée du modèle qui permet
d’évaluer facilement et rapidement le rendement maximal et d’expliquer qualitativement
l’évolution du temps de réaction correspondant, en fonction de la température et de la
pression de CO2.
Cette version simplifiée s’est donc révélée très utile pour comprendre l’influence des
conditions de fonctionnement et pour donner une évaluation rapide (mais néanmoins précise)
du rendement maximal en HMF synthétisé en milieu diphasique CO2-H2O sous pression. En
fait, le rendement de la réaction de synthèse du HMF semble être inéluctablement limité et
imposé par la configuration cinétique globale.
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Dans le but de valoriser les produits issus de la bioraffinerie lignocellulosique CIMV, des
expérimentations de synthèse du HMF à partir de ces produits ont été réalisées et ont montré
que l’utilisation d’hydrolysat (pour rappel, une solution aqueuse de glucose) ou de pâte de
cellulose, à la place des produits analogues commerciaux, était tout à fait envisageable. Même
si le taux d’hydrolyse en glucose de la pâte de cellulose est faible (5,4 %), la transformation du
glucose hydrolysé est plutôt sélective en HMF (74 %). La synthèse de HMF à partir d’hydrolysat
reste quant à elle limitée par l’équilibre préliminaire d’isomérisation du glucose en fructose et
a conduit à des rendements faibles en HMF (moins de 10 %).
Analyse critique des résultats
En premier lieu, il est clair que l’optimisation du modèle cinétique passe par l’amélioration
de la qualité des résultats expérimentaux. Plusieurs actions sont réalisables en ce qui concerne
les modifications du dispositif expérimental (réacteur et échantillonneur) :
— la maîtrise des fluctuations de pression, liées au prélèvement d’échantillons, pour le
suivi cinétique. En effet, le prélèvement entraîne un chute de pression pouvant aller jusqu’à
0,5 MPa pour chaque échantillon, sachant qu’au moins 5 prélèvements sont effectués pour
chaque essai. Dans ce travail, nous avons pallié les conséquences de ce phénomène par
l’ajout de CO2 après chaque prélèvement, mais afin de ne pas trop perturber le système
réactionnel sous pression, un nombre moins important de prélèvements pourrait être
effectué au cours de la réaction. Cependant, ceci implique de réaliser un plus grand nombre
d’essais.
— l’implantation d’un dispositif d’analyse en ligne afin de réduire les perturbations
importantes induites par les prélèvements manuels. Une boucle de prélèvements
automatiques pourait être reliée à une chomatographie liquide placée en ligne. Ceci
pourrait également permettre d’améliorer la qualité et le nombre des prélèvements.
— la mise en place d’un dispositif permettant la mesure du pH in situ,
c’est-à-dire dans le milieu réactionnel liquide sous pression de CO2. En effet, l’évolution
du pH du milieu réactionnel au cours du temps a été déterminé de manière théorique.
La variation du pH liée à l’augmentation de la pression de CO2 pourrait ainsi être
évaluée expérimentalement. Si une telle sonde de pH peut être difficile à mettre en
œuvre, la détermination du pH pourrait se faire à l’aide d’un indicateur coloré (le bleu
de bromophénol par exemple pour des solutions autour de pH 3) et d’un système de
spectroscopie UV en ligne.
— l’utilisation d’un réacteur à fenêtres en saphir qui permettrait de visualiser les deux
phases à l’équilibre et d’apprécier visuellement la qualité de la dispersion du CO2 ou la
variation de pH.
L’obtention de données expérimentales complémentaires permettrait également d’identifier
les paramètres cinétiques avec une précision plus élevée. Ceci passerait par la variation des
conditions opératoires sur une plus large gamme de température, de pression de CO2 et de
concentration initiale (en fructose, glucose ou cellulose). Enfin, le modèle cinétique pourrait
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être complété par la prise en compte des réactions d’hydrolyse de la cellulose et
d’isomérisation du glucose, élargissant ainsi son champ d’application vers des situations
plus réalistes de procédés de bioraffinerie. Les données expérimentales obtenues permettraient
d’identifier les constantes cinétiques et les énergies d’activations de ces réactions préliminaires
à la synthèse du HMF en milieu diphasique CO2-H2O pour en apprécier l’influence sur la
cinétique globale.
Dans ce cadre général, l’augmentation du rendement en HMF pourrait être réalisée en jouant
sur la chimie des réactions préliminaires, c’est-à-dire en ajoutant un catalyseur spécifique, afin
d’accélérer l’hydrolyse de la cellulose et l’isomérisation du glucose en fructose. Nous avons
proposé dans ce travail de thèse une autre solution qui permettrait d’augmenter le rendement
en HMF, i.e., l’extraction du HMF au cours de sa formation dans la cadre d’une réaction
extractive.
Le CO2 comme solvant d’extraction du HMF
Apports des travaux de thèse
Une méthode innovante permettant d’augmenter le rendement en HMF en empêchant sa
dégradation en phase aqueuse a donc été proposée. Elle consiste à coupler la réaction avec
l’extraction simultanée du produit par le CO2 supercritique, mettant ainsi en place un procédé
de réaction extractive. Le travail a consisté dans un premier temps à évaluer le potentiel
extractif du CO2 vis-à-vis du HMF dilué dans une solution aqueuse, au travers de
l’obtention du cœfficient de partage du HMF entre l’eau et le CO2. Pour cela, notre approche
s’est basée sur une modélisation du comportement thermodynamique du mélange
ternaire CO2-HMF-H2O à partir des données expérimentales de la littérature relatives aux
sous-sytèmes binaires, à savoir CO2-HMF, CO2-H2O et H2O-HMF. Ce travail de modélisation
a permis de comprendre les interactions entre les molécules du le mélange afin de déterminer
comment le HMF se partage entre les deux phases, et dans quelles conditions l’extraction par
le CO2 est efficace.
Dans cette étude thermodynamique, la description du comportement de l’ensemble de
la zone fluide a été réalisée par une équation d’état (SRK) mais pour laquelle la règle de
mélange (PSRK) est basée sur l’utilisation de modèles de cœfficient d’activité (UNIQUAC).
En effet, parmi les différents modèles de cœfficients d’activité retenus, UNIQUAC s’est révélé
le plus performant pour représenter les équilibres de phases du système binaire CO2-HMF. Les
résultats ont montré que le cœfficient de partage du HMF est plus élevé à basse température
et haute pression.
La mise en œuvre de dispositifs expérimentaux originaux a permis d’obtenir de premières
données expérimentales sur les équilibres de phases du système ternaire et en particulier sur le
cœfficient de partage du HMF entre l’eau et le CO2 supercritique. Ces données ont confirmé la
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tendance estimée par le modèle thermodynamique, à savoir que le cœfficient de partage du
HMF est plus important à basse température et haute pression. Cependant, la comparaison
des données expérimentales avec celles obtenues par la modélisation a montré qu’il existe au
moins 1 ordre de grandeur d’écart entre ces valeurs. L’explication de cet écart peut résider soit
dans une modélisation thermodynamique encore imparfaite, soit dans une expérimentation où
l’équilibre entre phases n’est pas atteint.
Enfin, en comparant les conditions favorables à la synthèse du HMF à celles propices à
son extraction par le CO2, nous avons remarqué qu’à basse température et haute pression
le ralentissement de la cinétique permettrait corrélativement de rendre plus efficace l’effet
protecteur de l’extraction et limiter ainsi l’effet des réactions de dégradation du HMF. Ainsi,
ces conditions ont-elles été envisagées pour mettre au point une réaction extractive du HMF
en milieu diphasique CO2-H2O sous pression.
Analyse critique des résultats
Les écarts constatés entre les résultats expérimentaux et calculés peuvent être liés aux
imprécisions expérimentales mais également aux hypothèses de la modélisation. Celle-ci a
fourni néanmoins un outil efficace de prédiction des tendances. Plusieurs actions pourraient
être réalisées afin d’améliorer la compréhension du comportement thermodynamique :
— même si le modèle donne une représentation globale relativement correcte des équilibres
de phases des sous-sytèmes binaires, un plus grand nombre d’expériences
d’équilibres seraient nécessaires, notamment à plus haute température (> 100 °C) et
concernant l’équilibre liquide-vapeur du sous-système binaire H2O-HMF pour lequel nous
ne disposons d’aucune donnée à ce jour. Ces données pourront ensuite être confrontées
au modèle et utilisées pour améliorer la régression des cœfficients d’interaction binaire.
Ce type d’étude demandera cependant un travail rigoureux d’amélioration du dispositif
expérimental existant et, par la suite, d’expérimentation spécifiques.
— l’étude thermodynamique du potentiel extractif du CO2 vis-à-vis du HMF en solution
aqueuse a consisté en une approche simplifiée, basée sur la compréhension des équilibres
de phases contenant uniquement l’eau, le HMF et le CO2. L’amélioration de la
modèlisation pourrait donc passer par la prise en compte du système réactionnel
complet, c’est-à-dire contenant les sucres réactifs et les sous-produits (acides formique
et lévulinique, humines) : cela impliquerait la connaissance des équilibres de phases de
chaque sous-sytèmes binaire ou ternaire avec l’eau et le CO2.
Le procédé semi-continu de réaction extractive du HMF en milieu
diphasique CO2-H2O
Une étude préliminaire du procédé de réaction extractive a été réalisée et a permis de
discuter des conditions nécessaires à son développement (étude expérimentale,
outils théoriques). Les différents résultats, qu’ils soient expérimentaux ou issus des modèles
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cinétique et thermodynamique, témoignent de la complexité de la mise en œuvre d’un procédé
de réaction extractive, où il faut prendre en compte le couplage de la cinétique chimique de
réaction et de l’extraction par le CO2 supercritique, en essayant de trouver le compromis de
conditions opératoires qui soit le plus favorable à ce couplage.
Un procédé semi-continu simple d’extraction du HMF en phase aqueuse par le CO2,
donc sans réaction chimique a été dans un premier temps mis en œuvre puis simulé.
Ceci a été réalisé grâce à la connaissance des équilibres de phases du système ternaire,
acquise au chapitre 4. Les résultats expérimentaux et calculés ont pu mettre en évidence
une co-extraction significative d’eau par le CO2, qui a pour conséquence dans le
réacteur, quelle que soit la température, de diminuer la masse de phase liquide et de la
concentrer en HMF. Les résultats expérimentaux ont également souligné l’importante
de la qualité de la dispersion du CO2 en phase liquide pour avoir un bon transfert de
masse du HMF d’une phase dans l’autre. En effet, nous avons vu que la limite majeure de
l’utilisation de la simulation réside dans le fait qu’elle considère l’équilibre thermodynamique
atteint à tout instant, c’est-à-dire un transfert de matière entre phases non limitant. Dans
cette configuration, la simulation traduit ce qu’il est possible d’extraire dans le meilleur des cas.
Afin de prendre en compte la cinétique de la synthèse du HMF, nous avons effectué
des essais expérimentaux de réaction extractive et initié le développement d’un modèle de
réaction extractive, à partir du modèle cinétique établi au chapitre 3. La première campagne
expérimentale de la réaction extractive du HMF par le CO2 supercritique a montré qu’il
semble en effet possible d’extraire le HMF du milieu réactionnel sous un balayage de CO2,
mais en entraînant une quantité non négligeable d’eau. Ceci a eu pour conséquence la
concentration du milieu réactionnel en fructose, en HMF et en sous-produits. Les résultats
obtenus par un modèle simplifié de réaction extractive ont permis d’entrevoir la possibilité
d’augmenter le rendement en HMF.
Analyse critique des résultats
Concernant l’étude du procédé de réaction extractive du HMF, un certain nombre de points
reste à aborder :
— le dispositif expérimental utilisé pour la réaction extractive n’a consisté qu’en une
légère modification du réacteur haute pression, conçu initialement pour des réactions
en conditions batch. Il sera primordial de mettre en œuvre une technologie
expérimentale plus adaptée pour que le HMF soit extrait de manière optimale par
le CO2 (dispersion du CO2 en phase liquide, diffusion du HMF dans l’eau, transfert de
matière à l’interface liquide-CO2 supercritique). De plus, le dispositif expérimental devra
permettre de quantifier et d’analyser l’extrait dépourvu de CO2, ce qui n’a pas pu être
réalisé ici.
— peu de résultats expérimentaux de réaction extractive ont pu être obtenus dans le cadre de
cette thèse. Une nouvelle campagne expérimentale de réaction extractive devra
ainsi être réalisée pour évaluer exhaustivement l’influence des paramètres opératoires sur
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le rendement en HMF (température, pression, débit de CO2) et pour tester l’utilisation de
différents substrats tels que le glucose et la cellulose issus du fractionnement de la matière
végétale par le procédé CIMV.
— la modélisation de la cinétique globale réelle de la réaction extractive doit passer par la
prise en compte de l’extraction d’eau par le CO2. La prochaine étape de l’étude consiste
donc à prendre en compte la variation de la masse de la phase aqueuse en faisant
intervenir les quantités de matière dans le modèle cinétique au lieu des concentrations. Le
modèle devra également tenir compte du comportement thermodynamique du mélange
grâce aux cœfficients de partage et à un cœfficient d’efficacité d’extraction, obtenu par la
confrontation des résultats simulés avec l’expérience.
— afin de valoriser le HMF qui est un produit intermédiaire, il pourra être envisagé de
coupler la réaction extractive avec sa conversion en molécules plateforme. A
plus long terme, ceci pourrait consister à transformer le HMF contenu dans le flux d’extrait
en FDCA par oxydation ou en BHMF par hydrogénation. Dans ce cas les propriétés du
CO2 supercritique pourraient être exploitées plus avant puisque les gaz tels que O2 et H2
y sont totalement miscibles. Ces oxygénations ou hydrogénations en série seraient ainsi
dégagées des fortes limitations de transfert gaz-liquide qui leur sont caractéristiques.
Le couplage de la modélisation cinétique proposée avec la modélisation du processus
d’extraction au CO2 fournira ainsi l’outil théorique permettant de prédire les meilleures
conditions de fonctionnement du procédé de réaction extractive. Cet outil pourrait d’ailleurs
être utilisé dans un cadre plus large, en considérant d’autres systèmes diphasiques plus
conventionnels, tels que des systèmes eau/solvant organique, à condition de pouvoir modéliser,
même de façon globale avec un cœfficient de partage, le comportement thermodynamique du
mélange multiconstituants.
Ces travaux de thèse constituent ainsi une étude de la réaction de synthèse du HMF dans un
milieu original compatible avec les concepts de Chimie Verte. Elle a été enrichie d’une première
approche du procédé de réaction extractive du HMF en milieu diphasique CO2-H2O haute
pression. Ce mode de fonctionnement exploite ainsi tous les avantages de l’utilisation du CO2
pour de telles réactions de conversion de la biomasse : catalyseur acide réversible et solvant
d’extraction, même si nous avons pu mettre en évidence ses limites, notamment comme solvant
de molécules polaires telles que le HMF. Nous avons pu aborder des aspects aussi divers que la
cinétique de transformation du fructose en HMF en milieu diphasique CO2-H2O haute pression,
les équilibres de phases en milieu supercritique, la mise en œuvre expérimentale de la synthèse,
de l’extraction et de la réaction extractive et enfin la modélisation d’un procédé semi-continu.
Nous espérons ainsi avoir participé au développement d’un procédé de production du HMF
innovant et durable, permettant de valoriser au mieux les produits issus du fractionnement
de la biomasse et s’intégrant dans le cadre plus général d’une chimie biosourcée, propre et
respectueuse de l’environnement.
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Nomenclature
Aij paramètre d’interaction binaire du modèle UNIQUAC (cal.mol−1)
a paramètre d’attraction des équations d’état (J.cm3.mol−2)
b paramètre de répulsion ou covolume des équations d’état (cm−3.mol−1)
Cij paramètre d’interaction binaire du modèle NRTL
C concentration molaire (mol.L−1)
CM charge massique (g)
DCO2 débit de CO2 (L.min−1)
Ea énergie d’activation (kJ.mol−1)
f fugacité (Pa)
g enthalpie molaire de Gibbs (J.mol−1)
Ka constante d’acidité
Kij paramètre d’interaction binaire du modèle GC-PPC-SAFT
KHMF constante d’équilibre, exprimée comme le rapport de fractions molaires
K’HMF constante d’équilibre, exprimée comme le rapport de concentrations molaires
k constante de vitesse (min−1)
M masse molaire (g.mol−1)
m masse (g)
n nombre de moles (mol)
P pression (MPa)
p pureté (%)
q aire de van der Waals dans le modèle UNIQUAC
R constante des gaz parfaits (J.mol−1.K−1)
Ri vitesse de réaction ((mol.L−1)2.min−1)
r volume de van der Waals dans le modèle UNIQUAC
S sélectivité (%mol)
s solubilité (g.L−1)
T température (°C)
t temps (min)
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Uij paramètre d’interaction binaire du modèle GC-PPC-SAFT
V volume (L)
Wij paramètre d’interaction binaire du modèle GC-PPC-SAFT
X taux de convertion (%mol)
x fraction liquide (précisée molaire ou massique)
Y rendement (%mol)
y fraction gaz (précisée molaire ou massique)
Z facteur de compressibilité
z fraction globale (précisée molaire ou massique)
lettres grecques
α paramètre des équations d’état
γ coefficient d’activité
∆ incertitude absolue
ε écart relatif (%)
η taux d’extraction (%)
θ paramètre du modèle UNIQUAC
µ potentiel chimique
ρ masse volumique (g.L−1)
τ paramètre du modèle UNIQUAC
Φ coefficient de fugacité
ω facteur acentrique
abbréviations
BHMF 2,5-bis(hydroxyméthyl)furane
BHMTHF 2,5-bis(hydroxyméthyl)tétrahydrofurane
CIMV Compagnie Industrielle de la Matière Végétale
DMA diméthylamine
DMSO diméthylsulfoxide
FA acide formique
FDCA acide 2,5-furanedicarboxylique
FDME ester méthylique du FDCA
GVL γ-valérolactone
HMF 5-hydroxymethylfurfural
HPLC chromatographie liquide haute performance
HTC carbonisation hydrothermale
LA acide lévulinique
MIBC méthylisobutylcétone
PEF polyéthylène furanoate
PET polyéthylène téréphthalate
SRK équation d’état de Soave, Redlich et Kwong
THF tétrahydrofurane
Annexe : programme Matlab
i
ii 
 
function x = cinetique_co2() 
% Identification des paramètres cinétiques - Programme "principal" 
% Décomposition du D-fructose en HMF, acide lévulinique, acide formique  
% et humines. 
% Hélène Labauze - Université de Toulouse - Laboratoire de Génie Chimique 
% Version 2.0 - Février 2018 
% usage : x = cinetique_2(); 
  
% Etape 1 : lecture des données "expérimentales" 
% Lecture des campagnes expérimentales  
% (nombre de points expérimentaux, T, P et [CO2]) 
Data = xlsread('donnees_exp_CO2_5.xlsx', 'Data5PF', 'B1:F4'); 
nexp = Data(1,:);    % nombre de points expérimentaux par campagne [-] 
Texp = Data(2,:);    % température expérimentale par campagne [°C] 
Pexp = Data(3,:);    % pression expérimentale par campagne [bar] 
CO2  = Data(4,:);    % concentration en CO2 [mol/L] 
% Initialisation et lecture des données de chaque campagne (temps, 
% concentration en fructose et en HMF) 
temps_exp = zeros(size(Data,2),max(nexp));  
Fructose = zeros(size(Data,2),max(nexp));  
HMF = zeros(size(Data,2),max(nexp));  
LA = zeros(size(Data,2),max(nexp)); 
FA = zeros(size(Data,2),max(nexp)); 
for i = 1:size(Data,2) % Pour chaque campagne expérimentale 
    plage = strcat(char(62+3*i),'9:',char(62+3*i),num2str(8+nexp(i))); 
    temps_exp(i,1:nexp(i)) = xlsread('donnees_exp_CO2_5.xlsx', 'Data5PF', 
plage);   
    plage = strcat(char(63+3*i),'9:',char(63+3*i),num2str(8+nexp(i))); 
    Fructose(i,1:nexp(i)) = xlsread('donnees_exp_CO2_5.xlsx', 'Data5PF', 
plage);  
    plage = strcat(char(64+3*i),'9:',char(64+3*i),num2str(8+nexp(i))); 
    HMF(i,1:nexp(i)) = xlsread('donnees_exp_CO2_5.xlsx', 'Data5PF', plage); 
    plage = strcat(char(63+3*i),'19:',char(63+3*i),num2str(18+nexp(i))); 
    LA(i,1:nexp(i)) = xlsread('donnees_exp_CO2_5.xlsx', 'Data5PF', plage); 
    plage = strcat(char(64+3*i),'19:',char(64+3*i),num2str(18+nexp(i))); 
    FA(i,1:nexp(i)) = xlsread('donnees_exp_CO2_5.xlsx', 'Data5PF', plage); 
end 
disp('LECTURE des DONNEES EXPERIMENTALES(via Excel) : temps [min], [Fructose], 
[HMF], [LA] et [FA] [mol/L]') 
disp('========================================================================
=============== ') 
disp(temps_exp); 
disp(Fructose); 
disp(HMF); 
disp(LA); 
disp(FA); 
  
% Etape 2 : initialisation des paramètres  
% par = [k1RF, k2RF, k3RF, k1RH, k2RH, alphaF, betaF, gammaF, alphaH, betaH]  
par0 = [0.8, 0.16, 0.04, 0.11, 0.22]; % Vecteurs initiales des paramètres à 
estimer 
lb   = [0, 0, 0, 0, 0];               % bornes inférieures sur les paramètres 
ub   = [1.5, 1.5, 1.5, 1.5, 1.5];     % bornes supérieures sur les paramètres 
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% Etape 3 : méthode des moindres carrés 
disp ('ESTIMATION des PARAMETRES (Moindres Carrés Non Linéaires)') 
options=optimoptions('lsqnonlin','display','iter','FinDiffType',... 
                     'Central','TolFun',1e-10,'MaxFunEvals',10000) 
%options = optimset('display','iter'); 
[par,resnorm,residual,exitflag,output,lambda,jacobian] = lsqnonlin(@Modele,... 
                    par0,lb,ub,options,nexp, Texp, Pexp, CO2, temps_exp, 
Fructose, HMF, LA, FA); 
disp('VALEURS des PARAMETRES ESTIMES') 
disp('===============================') 
disp(par) 
ci = nlparci(par, residual, 'Jacobian', jacobian) 
[temps_mod, Fructose_mod, HMF_mod, LA_mod, FA_mod] = Modele2(par,nexp, Texp, 
Pexp, CO2, temps_exp, Fructose, HMF, LA, FA); 
 
% Etape 4 : comparaison "graphique" expérimental/modèle à la solution 
for i = 1:size(Data,2) 
    figure; 
    plot(temps_exp(i,1:nexp(i)),Fructose(i,1:nexp(i)),'or',... 
         temps_mod(:,i),Fructose_mod(:,i),'-r',... 
         temps_exp(i,1:nexp(i)),HMF(i,1:nexp(i)),'og',... 
         temps_mod(:,i),HMF_mod(:,i),'-g',... 
         temps_exp(i,1:nexp(i)),LA(i,1:nexp(i)),'ob',... 
         temps_mod(:,i),LA_mod(:,i),'-b',... 
         temps_exp(i,1:nexp(i)),FA(i,1:nexp(i)),'ok',... 
         temps_mod(:,i),FA_mod(:,i),'-k') 
    xlabel('time [min]'); 
    ylabel('concentration [mol/L]'); 
    legend('Fructose exp','Fructose modèle','HMF exp','HMF modèle','LA 
exp','LA modèle','FA exp','FA modèle') 
   
end 
end 
  
 
function F = Modele(par,nexp, Texp, Pexp, CO2, temps_exp, Fructose, HMF, LA, 
FA) 
% Identification de paramètres cinétiques - Résolution EDO  
% Hélène Labauze - Université de Toulouse - Laboratoire de Génie Chimique 
% Version 1.0 - Janvier 2018 
  
% Initialisation 
F = zeros(4*sum(nexp),1);   % [Fructose] et [HMF] pour toutes les expériences 
k = 0; 
% Récupération des données 
% Conversion du D-Fructose en HMF et humines 
% D-Fructose --> (R1F, aF,alfaF, E1F) HMF 
%   |      | 
%   |      | 
%   |      V  (R2F, bF, betaF, E2F) 
%   |   humines 
%   V 
%  acide formique (R3F, cF, gammaF, E3F) 
k1RF  = par(1) ;   
k2RF  = par(2); 
k3RF  = par(3); 
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E1F   = 123; 
E2F   = 148; 
E3F   = 130; 
alfaF = 1; 
betaF = 1; 
gammaF = 1; 
  
% Conversion du HMF en LA, FA et humines 
% HMF --> (R1H, aH,alfaH, E1H) LA + FA 
%  | 
%  | 
%  V  (R2H, bH, betaH, E2H) 
%  humines 
  
k1RH  = par(4); 
k2RH  = par(5); 
E1H   = 92; 
E2H   = 119; 
alfaH = 1; 
betaH = 1; 
  
for i=1:length(nexp) 
    T     = Texp(i) + 273.15; % [K] 
    P     = Pexp(i);          % [bar] 
    CCO2  = CO2(i);           % [mol/L] 
    % Concentrations initiales (t = 0) 
    CFR0  = Fructose(i,1); %[mol/L] 
    CHMF0 = HMF(i,1);      %[mol/L] 
    CLA0  = LA(i,1);       %[mol/L] 
    CFA0  = FA(i,1);       %[mol/L] 
    C0    = [CFR0;CHMF0;CLA0;CFA0]; 
    tspan = [temps_exp(i,1:nexp(i))]; % Fenêtre de temps [min] 
    % Résolution du modèle différentiel 
    [t,C] = ode23s(@modele_cinetique_2,tspan,C0,[],par, T, P, CCO2); 
    Cmod = [];Cexp = []; 
    Cmod = [C(:,1);C(:,2);C(:,3);C(:,4)];  % [Fructose] et [HMF] et [LA] et 
[FA] à la suite 
    Cexp = 
[Fructose(i,1:nexp(i))';HMF(i,1:nexp(i))';LA(i,1:nexp(i))';FA(i,1:nexp(i))']; 
% [Fructose] et [HMF] et [LA] et [FA] à la suite 
    % Ecart modèle-expériences 
    for j = k+1:k+4*nexp(i) 
        F(j) = Cmod(j-k)-Cexp(j-k); 
    end 
    k = k+4*nexp(i); 
end 
end 
 
 
function [temps_mod, Fructose_mod, HMF_mod, LA_mod, FA_mod] = 
Modele2(par,nexp, Texp, Pexp, CO2, temps_exp, Fructose, HMF, LA, FA) 
% Résolution EDO pour un jeu de paramètres fixé 
% Hélène Labauze - Université de Toulouse - Laboratoire de Génie Chimique 
% Version 1.0 - Janvier 2018 
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% Récupération des données 
% Conversion du D-Fructose en HMF et humines 
% D-Fructose --> (R1F, aF,alfaF, E1F) HMF 
%   |      | 
%   |      | 
%   |      V  (R2F, bF, betaF, E2F) 
%   |   humines 
%   V 
%  acide formique (R3F, cF, gammaF, E3F) 
k1RF  = par(1) ;   
k2RF  = par(2); 
k3RF  = par(3); 
E1F   = 123; 
E2F   = 148; 
E3F   = 130; 
alfaF = 1; 
betaF = 1; 
gammaF = 1; 
  
% Conversion du HMF en LA, FA et humines 
% HMF --> (R1H, aH,alfaH, E1H) LA + FA 
%  | 
%  | 
%  V  (R2H, bH, betaH, E2H) 
%  humines 
  
k1RH  = par(4); 
k2RH  = par(5); 
E1H   = 92; 
E2H   = 119; 
alfaH = 1; 
betaH = 1; 
F     = []; 
  
for i=1:length(nexp) 
    T     = Texp(i) + 273.15; % [K] 
    P     = Pexp(i);          % [bar] 
    CCO2  = CO2(i);           % [mol/L] 
    % Concentrations initiales (t = 0) 
    CFR0  = Fructose(i,1); %[mol/L] 
    CHMF0 = HMF(i,1);      %[mol/L] 
    CLA0  = LA(i,1);       %[mol/L] 
    CFA0  = FA(i,1);       %[mol/L] 
    C0    = [CFR0;CHMF0;CLA0;CFA0]; 
    tspan = linspace(temps_exp(i,1), temps_exp(i,nexp(i)),100); % Fenêtre de 
temps [min] 
    % Résolution du modèle différentiel 
    [t,C] = ode23s(@modele_cinetique_2,tspan,C0,[],par, T, P, CCO2); 
    % Récupération des concentrations Fructose et HMF 
    temps_mod(:,i) = t(:); 
    Fructose_mod(:,i) = C(:,1); 
    HMF_mod(:,i) = C(:,2);  
    LA_mod(:,i) = C(:,3);  
    FA_mod(:,i) = C(:,4);  
end 
end 
vi 
 
function dC = modele_cinetique_2(t,C,par,T, P, CCO2) 
% Identification des paramètres cinétiques - Modèle "différentiel" 
% Hélène Labauze - Université de Toulouse - Laboratoire de Génie Chimique 
% Version 2.0 - Février 2018 
  
% Récupération des paramètres 
k1RF  = par(1) ;   
k2RF  = par(2); 
k3RF  = par(3); 
E1F   = 123; 
E2F   = 148; 
E3F   = 130; 
alfaF = 1; 
betaF = 1; 
gammaF = 1; 
k1RH  = par(4); 
k2RH  = par(5); 
E1H   = 92; 
E2H   = 119; 
alfaH = 1; 
betaH = 1; 
  
  
R    = 8.3144;         % Constante des gaz parfaits [J/mol/K] 
R    = R/1000;         % [kJ/mol/K] 
TR   = 140 + 273.15;   % Température de référence [K] 
pKCO2 = -10.53+2.1746e-2*T+2521.6/T+.79125*log10(T)+39.351/(T^2); 
KCO2 = 10^(-pKCO2); 
pKFA = -57.528+2773.9/T+9.1232*log(T); 
KFA  = 10^(-pKFA); 
pKw  = 67.5+0.0306*T+1990/T-28.0*log10(T)+31.0/(T^2); 
Kw   = 10^(-pKw); 
KLA  = 10^-4.59;        % à T = 298 K 
% 
CFR  = C(1); 
CHMF = C(2); 
CLA  = C(3); 
CFA  = C(4); 
CH   = sqrt(Kw+KCO2*CCO2+KLA*CLA+KFA*CFA); 
  
k1F  = (CH^alfaF)*k1RF*exp(E1F/R*(T-TR)/T/TR); 
k2F  = (CH^betaF)*k2RF*exp(E2F/R*(T-TR)/T/TR); 
k3F  = (CH^gammaF)*k3RF*exp(E3F/R*(T-TR)/T/TR); 
k1H  = (CH^alfaH)*k1RH*exp(E1H/R*(T-TR)/T/TR); 
k2H  = (CH^betaH)*k2RH*exp(E2H/R*(T-TR)/T/TR); 
R1F  = k1F*CFR; 
R2F  = k2F*CFR; 
R3F  = k3F*CFR; 
R1H  = k1H*CHMF; 
R2H  = k2H*CHMF; 
dC = [-R1F-R2F-R3F; 
      R1F-R1H-R2H; 
      R1H; 
      R1H+R3F]; 
end 
 
   
Synthèse de structures furaniques à partir de glucose cellulosique en système diphasique 
eau-CO2 supercritique 
Ce travail présente l’étude d’un procédé de production de 5-hydroxymethylfurfural (HMF), une 
molécule plateforme prometteuse pour la production de carburants et de polymères biosourcés. La 
première partie de ce travail a consisté à développer la synthèse du HMF à partir d’hexoses 
lignocellulosiques dérivés de la biomasse, plus particulièrement du fructose, en milieu diphasique 
CO2-H2O haute pression, une technologie efficace et respectueuse de l’environnement pour le 
traitement de la biomasse. À partir d'expériences cinétiques et de leur modélisation, l'effet du CO2 
comme catalyseur acide réversible a été évalué. Par ailleurs, le rendement en HMF s'est avéré limité en 
raison de réactions de dégradation. Un moyen pertinent d’augmenter le rendement en HMF en 
empêchant sa dégradation a consisté à coupler sa synthèse avec son extraction simultanée par le CO2 
supercritique, ce qui a conduit à un procédé de réaction extractive. Dans ce contexte, des coefficients 
de partage de HMF entre le CO2 supercritique et l’eau ont été évalués expérimentalement, en 
supposant que l'équilibre soit atteint à tout moment dans le dispositif d'extraction. Les données 
expérimentales ont permis l’application de modèles thermodynamiques pour décrire le système 
ternaire CO2-HMF-H2O afin de trouver des conditions de fonctionnement favorables au procédé. Le 
couplage de la modélisation cinétique et du procédé d'extraction par le CO2, basé sur l'équilibre 
thermodynamique du mélange, a rendu possible la prédiction des meilleures conditions de 
fonctionnement du procédé de réaction extractive du HMF à partir de sucres issus de biomasse 
lignocellulosique. Ce mode de fonctionnement a permis d'exploiter tous les avantages de l'utilisation 
du CO2 pour les réactions de conversion de la biomasse : catalyseur acide réversible et solvant 
d'extraction.  
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Synthesis of furanic compounds from cellulosic glucose in supercritical CO2-water two-
phase system 
 
This work aims at developing a new production process for 5-hydroxymethylfurfural (HMF), a 
promising bio-based platform chemical for the production of fuels and renewably sourced polymers.  
In the first part of this work, synthesis of HMF from lignocellulosic biomass-derived hexoses, and 
more particularly fructose, was carried out in a two-phase high-pressure CO2-H2O system, regarded as 
an efficient and eco-friendly technology in biomass processing. From kinetic experiments and their 
modeling, the effect of CO2 as a potential reversible acid catalyst was assessed. Also, HMF yield was 
shown to be limited due to sequential degradation reactions.  A relevant way to increase HMF yield by 
preventing its degradation has consisted in coupling its synthesis with simultaneous extraction by 
supercritical CO2, leading to a one-pot extractive reaction process. In that context, partition 
coefficients of HMF between supercritical CO2 and water have been experimentally evaluated, 
assuming that equilibrium is achieved at any time in the extraction device. Experimental data has 
enabled the application of thermodynamic models to describe the ternary CO2-HMF-H2O system in 
order to find favourable operating conditions for the process. Coupling the kinetic modelling with the 
CO2 extracting process modelling, based on the thermodynamic equilibrium of the mixture, has 
provided the theoretical tool allowing prediction of the best operating conditions for the one pot 
extractive process of HMF production from sugars issued from lignocellulosic biomass. This operating 
mode allowed exploiting all advantages of the use of CO2 for such reactions of biomass conversion: 
reversible acid catalyst and extracting solvent.  
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